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RESUMO
Este trabalho apresenta um estudo teórico-experimental do comportamento em regime transiente do coeficiente de troca de calor radial ao longo de um tubo de calor de cobre-água estriado axialmente. Este parâmetro é estimado pelo método de regularização seqüencial de primeira ordem, utilizando uma solução analítica por transformada integral, e uma numérica pelo método nodal para o problema da difusão de calor na parede e estrutura capilar. Foram obtidas curvas de variação do coeficiente de troca de calor radial em função do tempo para as fases de partida do tubo (startup), operação transiente, regime permanente e durante a secagem da estrutura capilar, causada por ebulição ou insufiência capilar. A análise do comportamento destas curvas em cada uma destas fases permitiu a identificação dos fenômenos de ebulição nucleada, tanto na fase de partida quanto em regime permanente e da ebulição de filme instável durante a secagem da estrutura capilar. Demonstrou-se que estes fenômenos dependem fortemente das condições iniciais de operação do tubo e podem ocorrer para níveis de potência bem abaixo dos limites operacionais. Os resultados em regime permanente foram comparados com dados extraídos da literatura, confirmando a validade dos resultados obtidos nesta tese.
Abstract
This work presents a theoretical and experimental study of the radial film coefficient behavior on transient regime inside a copper-water axially grooved heat pipe. This parameter is valued by the first order sequential regularization method, utilizing the integral transform method (analytical) and nodal method (numerical) to solve the heat diffusion problem in the heat pipe wall and wick. It was obtained results for the startup, transient regime, steady state and during dry- out caused by boiling or capillary limitations. The result analysis showed that the nucleated boiling has occurred during startup and steady state while partial film boiling regime has occurred during dry-out. It was proved that these phenomena are strongly dependent on the initial conditions and they were observed for power dissipation levels much lower than the operating limits. The steady state results were compared to literature data confirming the validity of the results obtained in this thesis.
1Capítulol
INTRODUÇÃO
1.1 TUBOS DE CALOR
Tubos de calor têm sido cada vez mais utilizados como dispositivos de controle térmico de satélites artificiais, especialmente tubos de condutância constante com estrutura capilar do tipo estrias axiais (“axial grooves”), para isotermalização de painéis e resfriamento de equipamentos eletrônicos.
Estes dispositivos são tubos selados, normalmente cilíndricos, que utilizam o fenômeno de mudança de fase para transportar grandes quantidades de calor, com reduzidos gradientes de temperatura entre suas extremidades. A Fig. 1.1 mostra, esquematicamente, o funcionamento de um tubo de calor de condutância constante.
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Fig. 1.1 Princípio de funcionamento de um tubo de calor.
As principais etapas de seu funcionamento são descritas a seguir:
- o fluxo de calor, aplicado na região do evaporador, faz com que o líquido presente na estrutura capilar evapore, aumentando a pressão de vapor local;
2- esse aumento de pressão provoca o escoamento do vapor, no sentido do condensador;
- na região do condensador o vapor retorna à fase líquida, cedendo calor para a parede do tubo;
- o líquido é então bombeado por capilaridade de volta ao evaporador, completando o ciclo.
Os Apêndices A e B apresentam mais detalhes sobre o funcionamento destes tubos.
Tubos de calor são normalmente projetados para operar dentro de uma faixa bem determinada de temperatura e são limitados quanto a máxima potência que podem transportar. No entanto, numa missão espacial, por exemplo, a fase de partida (“startup”) de um tubo, normalmente ocorre durante as fases de lançamento e aquisição, quando o satélite está operando fora de sua órbita e atitude nominais. Nessa situação, é importante que o tubo, mesmo não apresentando seu desempenho ideal, seja capaz de operar até atingir as condições nominais de operação, sem sofrer nenhum dano irreversível.
Para que se possa projetar, portanto, um tubo de calor para uso espacial com a confiabilidade requerida, é fundamental que se conheça o seu comportamento em regime transiente, durante sua partida e em condições críticas de operação, causadas ou por variações bruscas na potência dissipada externamente ao evaporador, ou nas condições de troca de calor externas ao condensador.
Fenômenos como a secagem parcial da estrutura capilar, a vaporização do líquido no interior dos sulcos, e a formação de bolhas, podem ocorrer nestas condições e prejudicar sériamente o desempenho , destes tubos. O principal efeito da ocorrência destes fenômenos é a ' alteração, redução ou aumento da capacidade de troca de calor radial 1 através da estrutura capilar.
A correlação entre a capacidade de troca de calor radial, expressa matematicamente pelo coeficiente de troca de calor radial, h, e os fenômenos acima citados, foi constatada por Schlitt et al. (1974), Sun et al. (1972), e Sun et al. (1975), onde o valor de h foi estimado para o regime permanente. A literatura técnica pesquisada, no entanto, não tem reportado
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nenhum trabalho para estimar esse coeficiente em regime transiente, como será visto a seguir.
1.2 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA
O aperfeiçoamento dos tubos de calor e o conseqüente aumento de sua confiabilidade vem sendo obtido através de um grande esforço no sentido de desenvolver modelos matemáticos cada vez mais representativos. Uma das maiores dificuldades encontradas hoje no desenvolvimento destes modelos está na interpretação dos fenômenos que ocorrem no interior da estrutura capilar e em sua interface com o vapor, especialmente em regime transiente.
A maioria dos modelos desenvolvidos para tubos de calor utiliza a hipótese de troca de calor radial puramente condutiva na estrutura capilar, com a suposição de que a mudança de fase só ocorra na interface líquido- vapor (Chi, 1976). Nesses modelos, a condutância equivalente da matriz fluido-estrutura capilar é determinada experimentalmente, e utilizada como se essa matriz fosse um meio homogêneo. No entanto, essa hipótese nem sempre é válida, uma vez que, em determinadas condições de operação, pode ocorrer mudança de fase no interior da estrutura capilar, alterando significativamente as condições de troca de calor no evaporador (Sun et al. (1972) e Sun et al. (1975)). Esses autores observaram em seu experimento que a troca de calor radial no evaporador era mais eficiente que no condensador e não podia ser descrita corretamente por um modelo puramente condutivo. Adotou-se então um modelo convectivo para a troca de calor radial através da estrutura capilar nesta região. O coeficiente de filme foi determinado através do ajuste dos dados teóricos àqueles obtidos experimentalmente, adotando as hipóteses de que a matriz fluido-estrutura capilar comporta-se como um meio homogêneo e que este coeficiente é constante ao longo de todo o evaporador. Os valores obtidos para o tubo de cobre-água com estrutura capilar de tela de bronze, para as regiões do evaporador (he) e condensador (hc), baseados na área interna foram os seguintes:
he = 3730 W/m2 K
hc = 1060 W/m2 K
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El-Genk (1992) apresenta um estudo experimental do comportamento transiente de um tubo de calor de cobre-água e estrutura capilar de tela de cobre. Ele não apresenta qualquer discussão sobre os valores de he e hc. Para o regime permanente, entretanto, as estimativas foram as seguintes:
he = 2420 W/m2 K ,
hc = 5610 W/m2 K ,
Deve-se observar que naquele estudo o condensador apresentou um coeficiente de troca de calor maior que o do evaporador. Este resultado é oposto ao obtido por Sun et al. (1975), e é explicado supondo-se que, na região do evaporador, a mudança de fase ocorre apenas na interface líquido-vapor, enquanto que, na região do condensador, a mudança de fase ocorre tanto nesta interface quanto no topo das aletas (paredes dos sulcos) (Schlittet al. (1992), Schlittet al. (1974), Brennan et al. (1977), Harwell et al. (1977)).
Schlitt et al. (1992), Harwell et al. (1977), Chi (1976), e Brennan et al. (1977) afirmam que, em geral, em tubos dotados de estrutura capilar do tipo de estrias axiais, não ocorre ebulição no interior dos sulcos, uma vez que o limite de bombeamento capilar é normalmente inferior ao de ebulição, fazendo com que o tubo entre em colapso antes que as condições de formação de bolhas no líquido sejam criadas. No entanto, o próprio Schlitt et al. (1974) apresenta resultados experimentais para um tubo deste tipo, utilizando como fluido de trabalho a amonia, e observa que ele é limitado pela intensidade de fluxo radial aplicado na região do evaporador. O autor reconhece que os resultados conflitam com as previsões teóricas e admite que a causa mais provável é a ebulição por nucleação no interior dos sulcos. Os resultados apresentados acima, apesar de não poderem ser comparados diretamente, devido às diferenças construtivas dos tubos utilizados, evidenciam que os coeficientes he e hc podem ter seus valores alterados de forma significativa, em função das condições em que o tubo de calor estiver sendo operado.
A dificuldade de se determinar a ocorrência ou não da ebulição no interior dos sulcos, aliada à grande influência que este fenômeno exerce sobre o comportamento do coeficiente de troca de calor radial e ainda, à quase completa ausência de informações sobre o comportamento deste parâmetro em regime transiente, sugere a necessidade de um estudo mais
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aprofundado do comportamento transiente deste coeficiente e sua relação com os fenômenos característicos das várias fases e condições de operação do tubo de calor.
Para realizar tal tarefa adotou-se um procedimento teórico- experimental, que permite o estudo do comportamento de h em regime transiente, em diversas condições de operação, relacionando-o com os fenômenos presentes no interior da estrutura capilar. O coeficiente de troca de calor radial é estimado através de um algoritmo de estimação de parâmetros do tipo seqüencial. Dados experimentais obtidos através de ensaios em um tubo de calor de cobre-água com estrutura capilar do tipo estrias axiais são utilizados no processo de estimação. Na próxima seção apresentamos, de forma sucinta, a metodologia adotada neste trabalho.
1.3 ESCOPO DA TESE
A estimação dinâmica de coeficientes de troca de calor, de uma forma geral é realizada, minimizando-se uma métrica definida a partir das diferenças entre as temperaturas estimadas através de um modelo matemático e aquelas obtidas experimentalmente.
Neste trabalho, adotam-se dois modelos matemáticos para estimação da distribuição de temperatura: uma solução analítica, obtida pelo método da transformada integral (Yener et al., 1974), e uma numérica, utilizando o método nodal (Cardoso et al., 1990). Na solução analítica, a matriz fluido-estrutura capilar não é modelada como um meio homogêneo. A distribuição de temperatura na parede e no filete de líquido são formuladas separadamente e acopladas através da condição de troca de calor, por convecção, na interface entre os dois domínios. Esta condição é expressa pelos coeficientes de película entre a parede e o líquido, hpi, e entre a aleta e o líquido, hai. Portanto, por este método, não se obtêm diretamentamente os coeficientes de troca de calor radial no condensador, hc, e no evaporador, he. Estes coeficientes são obtidos posteriormente através do balanço de energia nas respectivas regiões.
Já na solução numérica, considera-se a parede acoplada diretamente ao vapor, através dos coeficientes de troca de calor radial no evaporador, he, e no condensador, hc, possibilitando a obtenção destes parâmetros diretamente do algoritmo de estimação.
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A distribuição de temperatura ao longo da superfície externa da parede do tubo e a temperatura da região do vapor foram obtidas experimentalmente, para várias condições de operação, para as quais, através do controle da potência aplicada, do comprimento do evaporador e da inclinação do tubo, provocou-se o funcionamento normal do tubo, a secagem da estrutura capilar e a formação de bolhas em seu interior.
A estimação dos coeficientes de película é obtida através do algoritmo de regularização seqüencial de primeira ordem para múltiplos sensores (Beck et al., 1985). A opção por este método veio, em primeiro lugar, por sua maior eficiência computacional quando comparado a algoritmos que utilizam técnicas globais e em segundo lugar, porque a partir dele, pela simples alteração de alguns parâmetros, obtêm-se algoritmos mais simples e ainda mais rápidos, bastante úteis na fase inicial do trabalho.






Na formulação do problema da distribuição de temperatura em regime transiente do tubo de calor, consideraram-se algumas hipóteses simplificativas, com o objetivo de garantir a obtenção da solução analítica pelo método da transformada integral.
A configuração real da seção reta do tubo pode ser vista na Fig. 3.1. Para fins de modelação matemática utilizou-se, entretanto, a geometria apresentada na Fig. 2.1. Nesta simplificação foram preservados o número total de sulcos (25) e os valores dos raios interno e externo do tubo. A profundidade do sulco foi corrigida de forma a preservar a sua área lateral.
Ii\l\l\/' i / i //
Figura 2.1 Configuração geométrica adotada para a estrutura capilar.
Supõe-se que o fluxo de calor aplicado na região do evaporador e o fluxo extraído no condensador são axissimétricos e que os efeitos do campo gravitacional foram desconsiderados no interior do tubo. Estas hipóteses estão em concordância com as condições reais de teste (veja detalhes da montagem experimental no Capítulo 3), não comprometendo portanto a validade dos resultados.
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Para efeito de cálculo, assume-se que o fluxo uniformemente aplicado ao evaporador é constante e igual a qo, enquanto que a rejeição de calor no condensador se dá por convecção forçada, com coeficiente de película externo constante e igual a ho. Considera-se também, que não haja perdas de calor, nem pela região adiabática nem pelas extremidades do tubo. A última hipótese pôde ser adotada sem grande impacto na qualidade dos resultados, devido ao comprimento do tubo ser duas ordens de grandeza superior ao seu raio. A Fig. 2.2 mostra esquematicamente estas condições de contorno.
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Fig.2.2 Representação esquemática das condições de contornoexternas.
A principal conseqüência da adoção destas hipóteses é que a distribuição de temperatura ao longo de toda extensão do tubo é axissimétrica, ou seja, todos os sulcos apresentam o mesmo comportamento térmico. Assim, o domínio a ser modelado se restringe a um setor de cilindro que se estende do meio da parede do sulco até o meio do filete de líquido, conforme mostram as Figs. 2.1 e 2.3.
9Fig. 2.3 Setor da seção reta do tubo a ser modelado.
Por conveniência, este setor é subdividido em quatro subdomínios.O subdomínio I compreende a região formada pela parede do tubo e a aleta que forma a parede do sulco. O subdomínio II abrange o setor da parede em contato direto com o líquido. O subdomínio III corresponde à metade do filete de líquido no interior do sulco capilar. Por fim, o subdomínio IV corresponde à região ocupada pelo vapor. A distribuição de temperatura, em cada um dos três primeiros subdomínios, é obtida separadamente, em função das condições de continuidade nas interfaces e depois unidas para obtenção da solução global. A temperatura do vapor é obtida experimentalmente. A necessidade de garantir a continuidade entre os subdomínios I e II, tornou necessária a utilização da equação da energia na sua forma tridimensional para estes dois subdomínios, apesar de os gradientes na direção 0 serem muito pequenos e ser praticamente impossível medí-los.
Para o líquido (subdomínio III) não há essa imposição. Assim, integra-se a equação da energia ao longo de 9, eliminando-se esta coordenada. As condições de contorno nesta direção são incorporadas à equação como um termo fonte. Os termos de difusão de calor e convecção, na direção axial são considerados nulos; o primeiro por ser muito pequeno e o segundo para simplificação da equação. Observe-se que os efeitos do movimento do líquido serão detectados pela estimação de h, mesmo sem a presença do termo convectivo nesta equação.
Para dar mais generalidade a esta análise, considera-se que o coeficiente de película entre o subdomínio I e o líquido, hau é diferente daquele entre o subdomínio II e o líquido, hpi.
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2.1.1.1 Subdomínio I
A equação da energia em coordenadas cilíndricas, tri-dimensional, para um meio sólido e isotrópico tem a forma que segue:
1 d T n d 2T„ | 1 d 2Tn | d 2Tn | Xd T n ( 2] )  
a  p d t d z '  r : 5 0 2 d r 2 r  d r
onde TPl= T n ( r ,Q ,z j ) .
O termo do lado esquerdo desta equação representa a variação da energia interna deste subdomínio, enquanto os termos do lado direito expressam a difusão de calor nas direções z, 0, e r  respectivamente.
A condição inicial é expressa genéricamente pela equação a seguir:
r « (r ,ê ,z ,í  = O) = r ro(r,0,z) (2.2)
A condição de isolamento térmico das extremidades do tubo é expressa por:
——  = 0 em z = 0 e z = L; (2-3)o z




o em 0 = 0 ; (2.4)
Na linha de 0 = 0 l5 a troca de calor por convecção com o líquido, na região delimitada por ra < r < rj, e a troca por condução com o subdomínio II, na região delimitada por r; < r < rü, são expressas genéricamente por:
1 5 Tpl ha i(r ,z , t )  ('i zc\—  + --------------Tn = f  Q(r,z., t)  em 0 =  0 ,;  (2.5)r o 0 kn
onde os termos h ai e / 0 são definidos pelas seguintes equações:
0 em r  < r  < r0
hai(z,t) em ra < r  <rt (2.6)
/ e  (r, z.,t) =
hal Tl 
k p
1 d T p 2
d e
em r < r < r
em rt < r < r0
(2.7)
Na face externa do tubo, em r = r0, as condições de fluxo aplicado no evaporador, isolamento térmico na região adiabática e resfriamento convectivo no condensador são expressas pela seguinte equação:
^ L + ^ 2^ - Tpi= f 0( z , t ) em  r  =  ro; (2.8) o r k P
onde os termos /zo e / 0 são definidos pelas seguintes equações:
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hl (z)  = 0 em 0 < z < L a ho em L a < z < L (2.9)
kp em 0 < z < L (2.10)f 0( z , t )  = \ 0 em L < z < La 
em L a ^ z ^ Lho T  ck p
Na face interna da parede, em r = ra, a condição de contorno expressa a hipótese de isolamento térmico do topo da aleta. Esta hipótese é bastante representativa do que ocorre nas regiões adiabática e do evaporador, onde o topo da aleta está em contato direto com o vapor, não havendo, portanto, mudança de fase nesses pontos. Como o calor trocado no processo de mudança de fase é algumas ordens de grandeza maior que o transportado por convecção, pode-se considerar nulo este último. Na região do condensador por outro lado, é provável que haja condensação tanto no topo da aleta quanto na interface líquido-vapor. No entanto, tudo se passará como se houvesse condensação no interior dos sulcos, e o valor estimado de hc levará em conta este fenômeno. Portanto pode-se escrever:
A Fig. 2.4 ilustra esquematicamente as condições de contorno acima descritas.
em r - r a\ (2.11)
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Fig.2.4 Condições de contorno adotadas para o subdomínio I
2.1.1.2 Subdomínio II
A formulação neste subdomínio é similar à utilizada no subdomínioI, diferenciando-se apenas pelas condições de contorno. Assim a equação da energia em coordenadas cilíndricas é dada por :
\ d Tp, d 2Tn  1 d~Tn  5 2 7 ^  1 d Tn  ---------1— = ------1— + ---------LL + ------Ll + -------H. (2.12)OLp d t d z '  r2 d 0~ d r~ r d r
onde Tn  = TP2(r,Q,zJ)-
A  condição inicial é expressa genéricamente por:
Tn (r,Q,z ,t  = 0) = TPO(r,Q,z)  (2.13)
As condições de contorno em z são exatamente as mesmas do subdomínio I, ou seja:
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e m z  = O ez  = L; (2-14)
Devido à simetria do problema, a linha de 9 = 02 , que delimita este subdomínio é considerada isolada térmicamente. A equação a seguir expressa esta condição:
Na linha de 9 = 9! , que delimita a interface entre os subdomínios I eII, a condição de contorno que expressa a continuidade entre os dois subdomínios é apresentada a seguir:
Tn = T n em 0  = 0 ,;  (2.16)
Em r  = rQ a condição de contorno é a mesma do subdomínio I ouseja:
onde os termos hl e / 0 são definidos pelas Eqs. (2.9) e (2.10), 
respectivamente.
Em r = r; a parede está acoplada por convecção com o líquido. Esta condição é expressa pela equação que segue:
d T P = 0 em 0 = 0 , , ;  (2.15)3 0
em r =  r  ; (2.17)
<*Tn  h Pi ( z , t ) [TP2- T i ( r i, z , t ) ]  = 0 em r  =  r ; (2.18)d r k P
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A Fig. 2.5 ilustra de forma esquemática estas condições de contorno.
Fig.2.5 Condições de contorno adotadas para o subdomínio II
2.1.1.3 Subdomínio III
A equação da energia, para o regime transiente, tridimensional, para um fluido newtoniano e incompressível, movimentando-se na direção z é expressa por:
i s t - /  [ v . a r ;  5 2t ;  1 1 b t t  , ( 2 ] 9 )
a i  d t a i  d z d z 2 d r 2 r d r  r  3  0 2 
onde T* =  T*(r ,Q ,z , t ) .
O primeiro termo do lado esquerdo dessa equação expressa a variação da energia interna do líquido, o segundo expressa o calor transportado convectivamente pelo fluido, enquanto que os termos do lado direito expressam a difusão de calor nas direções z, r, e 0, respectivamente.
A condição inicial é definida de forma genérica por:
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7 T ( r ,e ,z ,í  =  0) =  7 ;o (r,e ,z ) (2.20)
O líquido é considerado térmicamente isolado nas extremidades do tubo, da mesma forma que nos outros dois subdomínios. A equação a seguir expressa esta condição:
= 0 em z =  0 e z =  L; (2.21)d z
Em 0 = 0i, o filete de líquido troca calor por convecção com a aleta (subdomínio II), conforme mostra a equação a seguir:
+ — h*(z, t)[T'  - T  1 = 0 em 0 = 0,; (2.22) r d0 ki
Devido à simetria do problema, em 0 = 02 , o filete de líquido é considerado térmicamente isolado. Esta condição é expressa pela equação que segue:
ÍZ L  = o em 0 =  0 ,;  (2.23)3 0  2
O líquido troca também calor por convecção com a parede (subdomínio II), em r = r-v conforme mostra a equação a seguir:
ô T, hPi{z, t)  * _- - L + —-------[T{ ~ T  ] = 0 em r = r;o r  ki (2.24)
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Em r = r/ supõe-se que a temperatura do líquido seja igual à do vapor ao longo de todo o tubo. Esta hipótese pressupõe que a mudança de fase nesta interface se dá em equilíbrio térmico, tanto na região do condensador como na do evaporador. Na região adiabática, esta hipótese se justifica pela ausência de troca de calor entre o vapor e o líquido. A equação a seguir, expressa a condição de contorno correspondente às hipóteses acima:
r ;  = Tv (Z,t) em r = r{; (2.25)
A Fig. 2.6 representa esquematicamente estas condições de contorno.
Fig.2.6 Condições de contorno adotadas para o subdomínio III
Essas equações, no entanto, não devem ser utilizadas na forma como estão apresentadas. Algumas simplificações são adotadas em função das peculiaridades deste problema.
A velocidade axial do líquido no interior do sulco é da ordem de 0.002m/s, correspondendo a um número de Peclet (Pe) da ordem de 10. Nestas condições, o termo difusivo na direção z deixa de ser significativo quando comparado ao termo convectivo (Bejan, 1984), sendo então eliminado.
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O termo convectivo na direção z, apesar de ser dominante em relação ao difusivo, também será descartado, de forma a simplificar a solução dessa equação. Conforme já foi comentado na seção 2.1.1, a eliminação deste termo não impede que o efeito do escoamento do líquido seja detectado pela estimação de h. Observe ainda que, apesar da eliminação destes dois termos, a temperatura do líquido continua dependente da coordenada z, em função de seu acoplamento com a parede, conforme mostram as Eqs. (2.22) e (2.24).
Por fim, devido às pequenas dimensões do sulco, não há interesse prático em se calcular diferenças de temperatura ao longo de 0. Porisso, calcula-se a média integral da temperatura nesta direção, integrando-se os membros das Eqs. (2.19) a (2.25) em relação a 0 e dividindo-se pela diferença 02 - 0i- Introduzindo-se estas duas alterações na Eq. (2.19), a equação da energia para este subdomínio assume então a seguinte forma:
\ d Tt d 2Tt 1 d T t 1 a r ; d r ;
a i  d 1  d r 2 r d r  r 2(0 2 - 0 , ) 3 0 9 6 e. .
(2.26)
Substituindo-se as derivadas da temperatura em relação a 0 da Eq. (2.26) pelas condições de contorno expressas pelas Eqs. (2.22) e (2.23), obtém-se a seguinte equação:
1 ST, ^ d 2T' \ ÕT h . , \ T , - T P(r,Q7, z ) \  ( 2 2 ? )  
a < 3 í  d r 2 r d r  * / r ( 0 2— 0 i )
onde Ti = T l(r ,z , t ) .
Observe-se que o último termo do lado direito dessa equação é um termo fonte, que é igual ao calor trocado pelo líquido com a aleta.
As condições de contorno na direção r, expressas pelas Eqs. (2.24) e (2.25) são também integradas, passando a ter a seguinte forma:
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dT ,  h p i ( z j )
^ » a »
|  02
d r  ki em r = r ;
(2.28)
T , { r „ z , t ) = T , { z , t ) em r -  rt; (2.29)
O último termo do lado esquerdo da Eq. (2.28) representa a média da tempertura da parede na interface com o líquido, para cada valor da coordenada z. Em outras palavras, esta equação expressa a igualdade entre o fluxo de calor que atravessa esta interface e o fluxo conduzido para o interior do líquido.
2.1.2 Método da Transformada Integral
As equações na forma como estão apresentadas, são resolvidas pelo método da transformada integral, conforme proposto por Yener et al. (1974). Neste método, a temperatura é expandida em uma série infinita, numa base de funções ortogonais ou auto-funções, obtidas através da solução de um problema auxiliar convenientemente escolhido. Supõe-se, a priori, que estas auto-funções podem ser representadas pelo produto de auto-funções unidimensionais (método da separação de variáveis). A função da distribuição de temperatura, tridimensional e transiente, é aproximada por um somatório infinito de termos formados pelo produto de uma auto-função em r, uma em 0, e uma em z, ponderadas por coeficientes dependentes apenas do tempo, como mostra a equação a seguir;
T ( r , Q , z J ) = l l i : a jnk( t ) R n( r ) e j m Z k (z )  (2.30)
j= \n = \k = \
Para cada um dos conjuntos de funções vale a propriedade do produto interno de funções ortogonais, como segue:
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\ r R mRndr = 6 ,„  j rR ^ d r
D ( r )  D ( r )
í e j e , d r  = b JI \ G ) d Q  (231)
D(  6 ) 0 (0 )
I Z „ Z . d r  = 8* . J Z t2dz.
D ( z )  D U )
onde 5 é o delta de Kroneker e as integrais indicadas são as normas associadas a cada auto-função.
Utilizando-se a propriedade descrita pelas Eqs. (2.31), podem-se determinar os valores dos coeficientes da série apresentada em (2.30). Para isso, multiplicam-se inicialmente os dois lados desta equação pela auto-função em 0 e integra-se ao longo deste subdomínio, resultando em:
Ti{ r , z , t ) =  j 0 ; r ( r ,0 ,z , í ) í / 0  
0 (0 )
= \ Q ] d e Í Í a lilk{ t )R n{ r ) Z k{z)
0 ( 0 )  n =l k = 1
(2.32)
Da mesma forma para a direção r obtém-se:
í r R m f 0 ;  T (r ,Q ,z , t )d Q d r
D( r )  D ( 0 )
OO= \ r R l d r  J 0 f  )d Q J ,a unk( t ) Z k(z)
D ( r )  0 (0 ) k= 1
(2.33)
e finalmente para a direção z tem-se:
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A
í™ (0  = i z u \ r R m i ® lT (r ,Q ,z , t )d 6 d rd z
D(z)  D(r)  D( 6 )  (2.34)
= l Z 2u dz j r R 2mdr  j0f< /0  a,m(t)
D U )  D(r)  D( 6 )
Da Eq. (2.34) pode-se obter o valor dos coeficientes da série:
\ Z ] d z  j r R 2m dr j 0 ^ 0
D( z )  D(r)  D(e )
(2.35)
Para que se obtenha a distribuição de temperatura, é necessário 
obter-se a função 7 ^X 0 ’ denominada transformada integral da
temperatura. Esta função é obtida através da solução de um sistema de equações diferenciais ordinárias, gerado a partir da integração tripla das equações diferenciais parciais, as quais são ponderadas pelas auto- funções. O sistema obtido é resolvido numéricamente pelo método exponencial, fornecendo a transformada da temperatura em função do tempo.
2.1.2.1 Solução do Problema Auxiliar
O primeiro passo para implementação da solução é definir um problema homogêneo auxiliar (problema de auto-valor), cuja solução forneça o conjunto de auto-funções que possa ser utilizado como base para expansão da temperatura.
Os subdomínios I e II são constituídos do mesmo material e estão perfeitamente acoplados térmicamente, uma vez que, na realidade, constituem um único domínio. Para este caso particular, as auto-funções e os auto-valores associados são os mesmos para ambos os subdomínios (Ozisik, 1980). Sendo assim, é necessário definir-se dois problemas de
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auto-valor: um para a parede metálica do tubo (subdomínios I e II) e outro para o líquido (subdomínio III).
Os problemas de auto-valor aqui utilizados, foram definidos a partir do trabalho de Yener et al. (1974), que apresenta uma solução geral para este tipo de problema. No entanto, observou-se que o problema de auto­valor, como está ali proposto, ao contrário do que afirma o autor, gera um conjunto de funções não ortogonais no domínio considerado, inviabilizando, portanto, o seu uso imediato. Em conseqüência, foram feitos alguns ajustes no método proposto, de forma a garantir a ortogonalidade dessas funções. No Apêndice E discute-se mais detalhadamente estes ajustes.
A seguir apresentam-se os problemas de auto-valor utilizados e as auto-funções obtidas. As passagens intermediárias estão detalhadas no Apêndice C.
2.1.2.1.1 Subdomínios I e II
As auto-funções e os auto-valores são idênticos para estes dois subdomínios e são obtidos pela solução da seguinte equação de Helmholtz:
d 2$ p (j)p + d 2§ P = o (2.36)
3 r  r d r  d z 2 r2 d 9 2 a .
As condições de contorno adequadas a este problema são condições homogêneas, de preferência da mesma espécie das condições do problema não-homogêneo. Neste caso, como os coeficientes de película são dependentes da coordenada z (veja Eqs. (2.5), (2.8) e (2.18) ), torna-se impossível utilizar-se a condição de terceira espécie nas direções r e 0 (veja o Apêndice E) e adotam-se portanto, condições de segunda espécie para as três direções, conforme mostram as equações a seguir:
= 0 em z = 0 e z = L;O Z (2.37)
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d r em r = r„er = r;a o ‘ (2.38)
36 em 0 = 0 e0  = 0 2; (2.39)
A principal consequência desta alteração é que na solução do problema não homogêneo, não mais se obterá uma única equação diferencial ordinária, como no caso clássico do problema com coeficiente de película constante, mas sim um sistema de equações.
O problema homogêneo, representado pelas Eqs. (2.36) a (2.39), é facilmente resolvido por separação de variáveis (Ozisik, 1974) e sua solução é obtida na seguinte forma:
onde a solução na direção r é uma combinação de funções de Bessel de ordem v da primeira e segunda espécies como segue:
Nas direções z e 0 as soluções são expressas por cossenos na seguinte forma:
<!>„ = K(M.„r)Z(piZ)Q(Vji0) (2.40)
Yv(H-„ro)/v([!„r) fM-,,/'>)Y\ ( M - , , (2.41)
Z(pt z) = cos(pt z) (2.42)
0 (v ;9) = cos(v,e) (2.43)
onde os auto-valores em 9 e z são expressos por:
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knP k = —  L (k=0, 1,2, ...) (2.44)
V . = Í E  0=0, 1,2, ...) (2.45)'  02
Na direção r os auto-valores são obtidos através da equação transcendental que segue,
J v (|X„ ra) Y: (h„ r„) -  J V (n„ r.)  Y,  (n„ r .)  = 0 (2.46) 
sendo Xp expresso por:
* , = « , ( p í  +  n i )  < 2 - 4 7 )
2.1.2.1.3 Subdomínio III
As auto-funções e auto-valores para este subdomínio são obtidos pela solução de uma equação similar à Eq. (2.36), porém, bidimensional;
As condições de contorno são definidas de forma similar ao caso anterior, cabendo aqui os mesmos comentários. Essas condições são mostradas a seguir:
— = 0 em r  =  r  ; (2.49a) d r
(j)z =  0  em  r  = rt; (2.49b)
25
^  = 0 em z = 0 e z = £; (2.50)o Z
A Eq. (2.48) é resolvida também por separação de variáveis, como mostram as equações a seguir:
<(>, = Z(p,z) (2.51)
onde a solução em r é dada por uma combinação de funções de Bessel de ordem zero, de primeira e segunda espécies, como segue:
K o K / )  =  y o ( n „ , n ) y o ( i J . „ / ) -  • / o ( m „ n ) r o ( m , ' - )  ( 2 . 52 )
Os autovalores em r são obtidos através da equação transcendental gerada pela aplicação da condição de contorno expressa pela Eq. (2.49a), mostrada a seguir:
^o(M-z„rz) í/o(M'/„ri) - /o (M 'Z/, r 1) }/o(M',„r/) =  0 (2.53)
Na direção z as auto-funções e os auvalores são exatamente os mesmos do caso anterior.
Como no caso anterior, vale a seguinte relação entre os auto-valores:
A., =ai((if» + P*) (2-54)
2.1.2.2 Obtenção das Equações Transformadas
Conhecidas as auto-funções para cada um dos subdomínios, é possível então transformar as equações diferenciais parciais obtidas na Seção 2.1.1 em sistemas de equações diferenciais ordinárias, em termos da transformada integral da temperatura. As passagens intermediárias da dedução destas equações estão apresentadas no Apêndice D.
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2.1.2.2.1 Subdomínio I
A equação transformada é obtida através de integrações sucessivas da Eq. (2.1), mutiplicada pelas três auto-funções expressas pelas Eqs. (2.41), (2.42) e (2.43). A seguir, estão descritas as principais passagens utilizadas nesta dedução.
2.1.2.2.1.1 Transformada em 0
Multiplicando-se todos os termos da Eq. (2.1) pela Eq. (2.42) e integrando-se de 0 a Q\ obtém-se:
1 d T n(j) d 2Tn{j) [ d T n(J) d Tn{j) y ] —
OLp d t d r2 r d d z 2 T2 (j)
pi




Tn(j)(r ,Q ,z , t )  = ÍTn (r ,Q ,z , t)cos(v  jQ)dQ (2.56)
Observe que na Eq. (2.55) os termos relaüvos à variação da energia interna (lado esquerdo), assim como os difusivos na direção r e z ( primeiro e segundo do lado direito) permanacem com a mesma forma que na Eq. (2.41). Já o termo difusivo em 0 desapareceu, e as condições de contorno nesta direção foram incorporadas à equação, como mostram seus últimos dois termos.
A condição inicial e as condições de contorno em r  e z também são transformadas e assumem a seguinte forma:
Tnu)(r,z, t  =  0) = Tmj)(r,z) (2.57)
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^ 1  = 0 em z = 0 e z = L; (2-58) a z
— = 0 em r  = ra ; (2-59)3 r
~nu) + M i l . f p|(,) = / 0(z ,f)Jco s(v -jQ)dQ em r = r0; (2-6°)o r k p o
2.1.2.2.1.2 Transformada em r
De forma similar, multiplicando-se a Eq. (2.55) por r e pela auto- função em r, e integrando-se de r.à a r0 obtem-se:
1 d Trujn) d Tpl(jn) ^  ^
-v . 2 rX' n I P1 ( »  ^ A v ^ / o /  i P l ( / )a  p d t d z k P
e.+ ra Rv(\ lnr0) f  oí cos(v fl)dQ + cos(v70 / ) 7 00
r° /z*/ r° dr- c o s ( v , 0 / ) J — /?v( | i „ r ) í / r + v 7^ ( v 70 / ) j r pi /?v(M-„r)—r.*p 9‘ r. 9‘ r
(2.61)
onde
TnUn)( z , t )  = \ r T n u) ( r , z , t ) R Á \ í nr )d r
ra
(2.62)
7 l ( z . 0 = J r f e ( r , z , t ) Rv(\JLnr )d r  (2-63)
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Como na seção anterior, o termo difusivo em r foi eliminado e as condições de contorno nesta direção incorporadas à equação (segundo, terceiro e quarto termos do lado direito).
A condição inicial assume a seguinte forma:
TPKj n M , t  = 0) = Tp\(in)(Z.)P í ( j n ) ' (2.64)
e as condições de contorno reduzem-se a:
— = 0 e m z  = 0 e z  =  L; (2.65) o z
2.1.2.2.1.3 Transformada em z
Por fim, de forma análoga, obtém-se a transformada em z, multiplicando-se a Eq. (2.61) pela auto-função em z, e integrando-se de 0 a L. O resultado é apresentado a seguir:
1 dTn(h~  = ~(p I + ~ r , t f » ( | X „ r j í ~ T m ,, cos( p t z ) dzok.
+ roRv([inro) cos(v J9 )dQ +  co s(v ,-e ,) / euk)
°hd— cos(v y 0 /)J J — Tn Rv(\inr )cos(pkz )d r d z
Or.kp 01
+ Vj sen(v jQ /)J Tn cos(pkz ) d z d rr o (2.66)
onde
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TnUnk)(t) = í f nUn)(z , t ) c o s (p kz )dz  (2.67)0
Como nas duas passagens anteriores, o termo difusivo na direção z foi eliminado e o resultado da transformação incorporado à Eq. (2.66) (primeiro termo do lado esquerdo). Observe-se que os termos relativos às condições de contorno não aparecem, já que estas são homogêneas nas duas extremidades do tubo.
A condição inicial passa a ter a seguinte forma:
2.1.2.2.2 Subdomínio II
Repetindo-se o mesmo procedimento utilizado para o subdomínio I, a partir das Eqs. (2.8) a (2.14) obtém-se a seguinte expressão:
7’n(M)(í =  0) =  7 ’/PO(jnk) (2 .68)
- v  . s e n ( y  . 9 / ) J  j  J  C o s ( p k z ) d z d r
K r »r  o
+ r o R A \ L n r o ) í c o s ( v , 9 ) d Q  f 0{k)( t )0,
+ n Rv ( r d Jcos(vy0 )dQ -T^ cos(pkz)dz
0 , (2.69)
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e a condição inicial é dada por:
t . , M Á t  = 0) = f n(M) (2.70)
2.1.2.2.3 Composição dos Subdomínios I e II
A transformada integral da temperatura em toda a parede é obtida então, somando-se as transformadas dos subdomínios I e II (Ozisik, 1980), ou seja:
Substituindo-se as Eqs. (2.66) e (2.69) em (2.71), e manipulando-se alguns de seus termos obtém-se a equação a seguir:
1 d T  ~+  ( p 2 + n 2) f  =~  Vrjfc ~  PV-1 Po«*)a  p o t  
s r y ê  r/jô(z) cos(p( z)cos(p„z)-  r., r„) 2 .2 .1  — ----------J —---------------- ----------------
m =lM =1 N > M m )  0 K p  N p  (« )
Ao)ôVl.O f  0(Ic) (Ok '
+ c o s(v  /> ,)  Z  X  t; « J  4 - co s(p “z)co s(-p- ^ &
m * r. N |j7(m) 0 kp N  p( u)
©o oo oo+cos(v;e , ) i s i r f(„ ) cos(v'e ' )
1 =  1 m = l W= l  i V v ( i )
j /g v C M -n O /gv C M -m ^ ^ j f e q f  COS( p  „ Z )  COS( p  k Z  )
r .  A f | i . ( m )  0 k p  Nç >( u )
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+ n R . ( r,-) /cos(v P)dd  c°s (P tz)cos(p„z)&
6. m=lu=1 A ^ n / ( m )  o A ^ p ( « )
o© o© o©
, = i m = i „ = i  y y H(m)
j-cosÇv;9)cos(v^9) ^ ^ , , cos(pt z)cos(p„z)^
01 N v ( i ) o lc p  N  p ( i()
oo oo ^  R  ( u  r  )®!COS(V 0 )C O S (V  0 )
, =l m=1  A í n ( m )  9, N v ( i )
OO oo+ v , sen(v  ;0 , ) I I  f „ M) £ ^ L 6 i 2  *
'  ^ N v ( i )  r* N n ( m )  f
(2.72)
onde A^^(n),A^v(/),A^p^) são as normas associadas à transformada 
inversa, definidas da seguinte forma:
N M » )  = ÍrR?(lí „r)dr( ! ( « r




A condição inicial transformada é dada genéricamente por:
A /V
Tp(jnk)(t — 0) =  W )  (2.74)
2.1.2.2.4 Subdomínio III
As equações transformadas para o subdomínio do líquido são obtidas multiplicando-se as Eqs. (2.27) a (2.29) pelas auto-funções
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descritas pelas Eqs. (2.51) e (2.52) e integrando-as em todo o subdomínio. Desta forma obtém-se a seguinte equação:
1 , „2 ~ ^  %cos(p,z)cos(p„z) ç / f c O v ) / ^ / - )  MÄ) =~LLTI(iJ — ---- <k\----------------ár
oQ  d t  " ,*4m = l ""'o /c/(02—0l)A/p(í<) r, N iú ( m )
^  ~ ~ )/S>(Mj>,/J)r c o s ( p fcz)oos(p„^)IslSiliOm) J UZ
,f=1" '=1 NydUn) 0 k l
oo oo oo cos(v B,) r, /^  (M>„. r) R )  (! \  r) ^ c o s(p ,z )co s(p uz)
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A condição inicial passa a ser expressa pela equação:
Tunk) (t — 0) — Tl{IQ(nk) (2.76)
2.2 MODELO UNI-DIMENSIONAL
2.2.1 Formulação
Na formulação do problema, a ser resolvido pelo método nodal, utilizam-se as mesmas hipóteses simplificativas utilizadas para o modelo tri-dimensional. Adicionalmente, adotam-se as hipóteses de que a distribuição de temperatura na parede é unidimensional e que não existe o filete de líquido. A última hipótese implica em considerar que o vapor está em contato térmico com a parede, em toda a superfície do sulco, através do coeficiente de troca de calor radial, h(z, t). Esta simplificação é introduzida com o objetivo de gerar um modelo onde apareça diretamente o coeficiente de troca de calor radial entre a parede e o vapor, permitindo sua obtenção imediata pelo algoritmo de estimação. A adoção desta hipótese implica na desconsideração do efeito capacitivo do filete de
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líquido no modelo. No entanto verifica-se que seu efeito é levado em conta quando se utilizam os valores de temperatura do vapor obtidos experimentalmente como condição de contorno. A Fig. 2.7 mostra esquematicamente as hipóteses e condições de contorno adotadas.
Fig. 2.7 Setor da seção reta do tubo a ser modelado.
A equação diferencial representativa deste problema é obtida a partir da equação completa da energia em coordenadas cilíndricas, representada pela expressão a seguir:
= + + + (2.77)(Xp d t d z '  r 2 5 0 2 d r 2 r d r
onde TP = Tp(r,Q ,z ,t )
O significado de cada um dos termos da equação anterior já  foi apresentado na Seção 2.1.
A condição inicial é expressa genéricamente pela equação a seguir:
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Tp(r ,Q,z , t=0)  = TFO(r,6,z)  (2.78)
A condição de isolamento térmico das extremidades do tubo são expressas por:
=  0 em z = 0 e z = L; (2.79)o z
As linhas de 0 = 0 e 0 = 02 que delimitam o setor analisado, também são consideradas isoladas térmicamente, devido à simetria do problema. A equação a seguir expressa estas condições:
= 0 em  0 = 0 e 0 = 0 , ;  (2-8°)3 0  2
Na direção radial, na face externa, em r  = r0, as condições de fluxo aplicado no evaporador, de isolamento térmico na região adiabática, e de resfriamento convectivo no condensador são expressas pela seguinte equação:
d T p h*o(z) ^  ^  _  n  8 n— -!- + --------Tp = f 0(z., t) em r = r0; (2.81)o r k P
Os termos ho e / 0 estão definidos nas equações (2.9) e (2.10), 
respectivamente.
Na face interna, em r=ra, a condição de troca de calor por convecção com o vapor é expressa pela seguinte equação:
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dTp h(z, t) T = Lp em r = r ; (2.82)a 1d r  kP
Da mesma forma que para o modelo analítico, a temperatura do vapor, Tv(z,t), é considerada conhecida, sendo obtida experimentalmente.
Com o objetivo de simplificar o modelo, supõe-se que a distribuição de temperatura na parede é unidimensional, isto é, função apenas de z e t.
Para se obter a equação unidimensional que descreve este mdelo, integram-se as Eqs. (2.77) a (2.82) nas direções r e 0 , conforme procedimento já detalhado na seção 2.1, para o subdomínio III. As equações obtidas através deste procedimento estão apresentadas a seguir:
E a condição de isolamento térmico das extremidades do tubo continuam a ser expressas por:
a P d t  d z‘ ( r ^ - r j )
1 d T r _ d 2TP]  2 r„
(2.83)
onde TP =  TP( z , t )
A condição inicial passa a ser expressa da seguinte forma:
T p ( z , t  = 0) = Tpo(z) (2.84)
= 0 em z = 0 e z = L; (2.85)
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2.2.2 Método Nodal
Para solução da Eq. (2.83) pelo método nodal, subdivide-se o tubo num número finito de regiões de comprimento Az, escolhido de tal forma que cada uma dessas regiões possa ser considerada isotérmica, e grandezas como dissipação interna, fluxo aplicado, e coeficientes de troca de calor possam ser considerados constantes em toda sua extensão, em cada instante. Essas regiões são aqui denominadas “nós”. Para cada um desses nós, aplica-se a equação de balanço de energia, na sua forma discretizada, gerando um sistema de equações diferenciais ordinárias, de dimensão igual ao número de nós utilizados.
A equação do balanço é obtida para um determinado nó i, multiplicando-se todos os termos da Eq. (2.83) pelo produto da condutividade térmica da parede, kp, pela área da seção tranversal do setor tubo (0o(ro2 - r a2) /  2) e pelo comprimento do nó, Az, como mostra a Eq.
(2.86). 
k . d ^ r J - r ^ A z d T r  k„Q2(r0' -  r / )Az  d 2Tp 
2 a p d t 2 d z 2
+ro A z 9 2(kpfo ( z , t )  -  h^Tp) (2-86)
- r aK z , t ) A z . Q 2[ T p - T v(z,t)]
onde
a  = —  (2.87)p pc
sendo p a densidade e c o  calor específico da parede.
Denotando-se a área da seção transversal por A t, a área lateral externa por Aa, e a área lateral interna por A a, a Eq. (2.86) passa a ter a seguinte forma:
m ; c ; ^  =  k P A t  +  A ) { k p  / o ( z >  0  “  K  T p )d t d z
- h ( z , t ) A a[Tp - T v( z , t ) l
(2.88)
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onde m, é a massa do nó /.
Finalmente, substituindo-se o termo difusivo pela aproximação de diferença centrada, ([(7fí -  7 ^ )  + (Tfí -  Tft+1)] / (Az)2), chega-se à seguinte 
expressão:
onde «vé o  número de nós vizinhos ao nó i.
2.3 SOLUÇÃO PELO MÉTODO EXPONENCIAL
As Eqs. (2.72), (2.74), (2.75) e (2.76), relativas ao modelo tri­dimensional, assim como a Eq. (2.89) relativa ao método nodal, constituem sistemas de equações diferenciais ordinárias de primeira ordem, cuja solução só pode ser obtida numéricamente. Dois métodos foram considerados para sua solução: o método de Runge-Kuta de quarta ordem e o método exponencial. Os testes realizados com o algoritmo Runge-Kuta revelaram que só para passos de integração muito pequenos consegue-se a convergência da solução. Além do incoveniente da demora para obtenção da solução, este fato conflita com a característica do algoritmo de estimação, que não se comporta bem quando se utiliza passos de integração muito pequenos (Beck, 1985). O método exponencial, ao contrário, tem como principal característica sua grande estabilidade, podendo ser utilizado com grandes passos de integração, além de sua grande simplicidade.
Adotou-se então o método exponencial. Para maior facilidade na apresentação deste método, considere o seguinte sintema de equações, que representa de forma condensada o sistema a ser resolvido:
X  (7), -  TPj) +  \  (kpf 0l(z, t ) -  /£. TPi)




T, = T.i o em  t  -  0; (2.91)
A solução por este método consiste em calcular-se a temperatura T, num determinado instante t, a partir de uma estimativa da temperatura de regime permanente obtida no instante anterior, to, admitindo-se que a temperatura evoluirá exponencialmente neste intervalo de tempo, ou seja:
Ti( t )  = TiRP ~ ( T íRP - 7 ; 0)e x p [-G K (í0) ( f - í 0)] (2.92)
onde T rp, que é a solução em regime permanente obtida a partir da
imposição de -----i — o na Eq. (2.90), é dada pela seguinte equação:d  t
TiRP =(á~2( t0) f ] ( T t 0) (2.93)
2.4 ALGORITMO DE ESTIMAÇÃO
A estimação transiente do coeficiente de película, ou do coeficiente de troca de calor radial é obtida através do método de regularização seqüencial de primeira ordem. Este método consiste em determinar, em cada instante ím e numa determinada posição, o valor de h que minimize uma norma específica. Esta norma é definida como sendo a somatória das diferenças quadráticas entre as temperaturas medidas, Y, e as obtidas através do modelo téorico, T, acrescida de um primeiro termo de regularização, proporcional à somatória quadráüca de h, e um segundo, proporcional à somatória das diferenças quadráticas de h. Segundo (Beck, 1985), os termos de regularização atenuam as oscilações que tendem a surgir neste tipo de problema. O primeiro termo de regularização tende a reduzir a amplitude dos picos, enquanto o segundo tende a suavizar essas oscilações. A equação a seguir mostra a definição matemática desta norma (Cardoso et al., 1992):
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$  -  SZ(5y,üf+f-1 ~ Tj'M + i-l )2 +0t 'L'Lh),M +i-l + PSZ(/Zi,M+«-2-/Z;,M+1-l)2;=li = l ; = 1(=1 y=l/=l
(2.94)
O valor de M, na posição z*, no instante tu, é estimado derivando- 
se a Eq. (2.94) em relação a k  igualando-se o resultado a zero, comosegue:
P) ç ~ ~ 3 T  
— _  -  _ 9  V  Y  f  V  — T  V___^  Z j  Z ^ V 1 j ' M  + i - \  j ,  M + i —l 'a i y t yvf+ — 1 / Aí /  1  - \  /fy-.AÍ ' = U=1
+ 2(a + P ) \ M — 2(3 /zA. M_, = 0
(2.95)
A equação acima é implícita em relação a hk M, uma vez que
Tj M+i_i depende desta variável, e portanto deve ser resolvida
iterativamente. Para a n-ésima iteração a temperatura pode ser estimada por:
7 W .  =  7 T i - - . + í  w «  -  (2-96)/=1 5 l,M
Inserindo-se a Eq. (2.96) em (2.95) e rearranjando-se seus termos, obtém-se uma equação recursiva para o coeficiente de película como segue:
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Oí + P + I X='V à h kM J
j = l i =  1 1 = \ ,*kI I  I  ('
a  +  p  +
/ 1,/A-
(2.97)
Adotando-se a  = (3 = 0 na Eq. (2.97), obtém-se a expressão clássica do método seqüencial. Se adicionalmente adotar-se r = 1, o algoritmo reduz-se àquele obtido pelo método de ajuste por mínimos quadrados (Beck, 1985).
2.5 OBTENÇÃO DE he E hc PELO MODELO TRI-DIMENSIONAL
A solução pelo método da transformada integral não permite a obtenção direta dos coeficientes de troca de calor radiais, como no método nodal. Assim, depois de estimados os coeficientes de película entre a parede e o líquido, estima-se a distribuição de temperatura, e através dela, calculam-se os coeficientes de troca de calor radial no evaporador e condensador.
O coeficiente de troca de calor radial, é definido como sendo a razão entre a densidade de fluxo de calor radial na superfície interna do tubo (r=rO que efetivamente foi transferida para o vapor, e a diferença entre a temperatura do vapor e a temperatura média da parede. O coeficiente de troca de calor radial para a região do evaporador é obtido pela seguinte equação:
o d r r, (2.98)
(■Tr.„v
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o n d e '  TP ^ p = - ^ Lf j T p( r ^ , z , t ) d e d z  (2.99)L ,p 2 o o
Na região do condensador, este coeficiente é obtido de forma similar, utilizando-se o fluxo de calor que é efetivamente tranferido à camisa de refrigeração por convecção, através da equação:
h r (T  - T  )h -  0 p-^nci___ ü l  (2.100)(Tv — TPcond)
_  1 L0,
o n d e ' TP m d = í ÍTP(rof i , z , t )dQ dz  ( 2 - 101)




3.1 PROJETO DO TUBO
Os dados experimentais utilizados neste trabalho foram obtidos através de testes realizados em tubos de cobre-água dotados de estrutura capilar do tipo estrias axiais. Foram construídos dois protótipos, a partir de tubos de cobre fabricados pela empresa Wieland AG da Alemanha e adquiridos através do IKE com recursos do INPE. Estes tubos apresentam diâmetro externo de 20 mm, espessura da parede de 2.1 mm e comprimento de 1 m. Eles contêm 25 sulcos axiais, com as características dimensionais apresentadas na Figs. 3.1 e 3.2. Estes dados foram obtidos através do projetor de perfis do laboratório de metrologia IFI-CTA.
Fig. 3.1 Seção reta do tubo de calor.
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Fig. 3.2 Características dimensionais dos sulcos.
Os principais parâmetros de desempenho foram calculados para este tubo, adotando-se as seguintes dimensões para a sua estrutura capilar:
- profundidade do sulco: 5 = 1.15x10'3 m
- largura da abertura do sulco: w = 9x1o-4 m
- espessura da parede do sulco: Wf = 8,4x1o-4 m
- área da seção reta do sulco: Aj = 1,23x10'6 m2
- perímetro molhado: Wp = 3,0xl0’3 m
As propriedades físicas da água e do cobre à temperatura de 100 °C utilizadas foram:
- densidade da água (líquido): p, = 983 kg/m3
- tensão superficial da água: a  = 5,84x10-2 N/m
- densidade do vapor: pv = 0,58 kg/m3
- viscosidade da água (líquida): )±\ = 4,7xl0-4 kg/m/s
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- viscosidade do vapor: |iv = 1,12x10 '5 kg/m.s
- condutividade térmica da água: k[ = 0,65 W/m/K
- calor latente de vaporização: ^iv=2,25xl06 J/kg
- condutividade térmica do cobre: kp = 400 W/m/K
3.1.1 Parâmetros de Desempenho
Definidas as características dimensionais do tubo e estrutura capilar, o fluido de trabalho e material da parede utilizados, calculam-se alguns parâmetros que permitem prever o desempenho do tubo de calor nas suas condições nominais de operação e avaliar os efeitos de várias condições adversas, tais como: inclinação do tubo, excesso de fluxo de calor, secagem parcial da estrutura capilar, etc.. O cálculo dos principais parâmetros utilizados, antecedidos de suas definições e significados físicos, são apresentados a seguir.
3.1.1.1 Razão de Aspecto
A razão de aspecto do sulco capilar, definida como a relação entre a profundidade e largura do sulco, representa um balanço entre pressão capilar e perda de carga. Quanto maior que a unidade for este parâmetro, maior será o limite capilar do tubo e menor será seu limite de ebulição. Para essa configuração obtém-se:
a = — = 1,28 w
O valor deste parâmetro próximo à unidade indica que os dois limites são da mesma ordem de grandeza.
Esta interpretação é exata para sulcos retangulares; para sulcos de alta performance, como o aqui utilizado, a razão entre estes limites seria melhor expressa pela razão entre a área da seção transversal do sulco e o quadrado de sua largura.
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3.1.1.2 Fator de Composição
O fator de composição (S), definido como a razão entre a capacidade de bombeamento capilar do sulco quando este está completamente cheio, 2o/w, e aquela observada durante a carga do tubo, aWp/Ai, permite avaliar a capacidade de repreenchimento destes sulcos em caso de secagem durante sua operação (Brennan et al., 1977). O ideal é que este parâmetro apresente valores próximos da unidade. Para a presente configuração obtém-se:
? AS =  — —J- =  0,91 
W p w
Este valor indica que o tubo não apresentará dificuldades em repreencher seus sulcos nos casos em que houver secagem parcial ou total da estrutura capilar.
3.1.1.3 Altura Estática
A altura estática (Hs) é definida como a altura atingida pelo líquido quando num ambiente de gravidade 1 G, a pressão dessa coluna, p/ g Hs, se iguala à máxima pressão capilar que a combinação estrutura capilar-fluido de trabalho pode produzir, 2o/w. Este parâmetro indica o quão sensível o tubo de calor será aos efeitos de uma inclinação adversa (Schlitt et al., 1974). Quanto maior este parâmetro, menor a redução da capacidade de transporte de calor do tubo quando inclinado. Seu valor é obtido igualando-se as duas pressões e isolando-se Hs como mostra a expressão a seguir:
Hs = ------- = 1,5 cmw p ig
Este valor é relativamente pequeno e indica que um desnível superior a 1.5 cm (menos que Io) entre as duas extremidades do tubo, provocará a secagem parcial do evaporador e a conseqüente inundação do condensador antes mesmo de entrar em operação. Esta característica foi bastante explorada durante os testes, como veremos na Seção 3.5.
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3.1.1.4 Capacidade de Transporte
A capacidade de transporte é definida como sendo o menor dos limites operacionais do tubo de calor (Apêndice A). Foram realizados os cáculos dos limites de ebulição e capilar, para três comprimentos de evaporador, 10, 20, e 30 cm, e para várias inclinações, de acordo com o método proposto por Chi (1976). Os detalhes destes cálculos são apresentados no Apêndice F. Os resultados são apresentados na tabela a seguir:
Tab. 3.1 Limites capilar (Qc) e de ebulição (Qe) para o tubo na posiçãohorizontal
Le (cm) Qc (W) Qe(W)10 1730 122520 1844 245030 1976 3675
A tabela 3.1 mostra que à medida que se aumenta o comprimento do evaporador, ambos os limites aumentam. Para Le=10cm o tubo é limitado por ebulição, enquanto que para Le>20cm o limite passa a ser capilar.
A inclinação do tubo afeta apenas o limite capilar, como pode ser observado no gráfico da figura a seguir:
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Fig.3.3 Influência da inclinação adversa sobre o limite capilar
Este gráfico confirma a alta sensibilidade deste tubo aos efeitos gravitacionais. Um desnível de apenas 5mm entre as extremidades do tubo provoca uma redução de até 40% na sua capacidade de bombeamento capilar. Pode-se observar ainda que para uma inclinação acima de 4mm o tubo passa a ser limitado por capilaridade, mesmo para Le=10cm.
3.2 FABRICAÇÃO DO TUBO
O processo de fabricação é composto por três operações distintas, cada uma delas exigindo um tipo de instalação laboratorial. São elas: limpeza, soldagem, e carga do fluido de trabalho.
Os tubos foram fabricados nas instalações do Laboratório de Energia Solar (LABSOLAR), utilizando também alguns equipamentos e a experiência do pessoal do Laboratório de Solda (LABSOLDA), vinculados ao Departamento de Engenharia Mecânica e laboratórios do Departamento de Química da Universidade Federal de Santa Catarina.
A seguir, descrevem-se os procedimentos utilizados em cada uma das etapas de fabricação.
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3.2.1 Limpeza
A limpeza do tubo consiste na operação mais delicada do processo de fabricação. A remoção de gordura, de resíduos sólidos, de camadas óxidas e incrustrações remanescentes dos processos de fabricação da estrutura capilar, exigem a utilização de procedimentos qualificados, de forma a garantir a obtenção da pressão capilar especificada e a eliminação de focos formadores de gases não condensáveis.
A partir de informações apresentadas em Chi (1976) e Edelstein (1974), estabeleceu-se um procedimento de limpeza adaptado aos recursos disponíveis na Universidade Federal de Santa Catarina e aos materiais disponíveis no mercado nacional. A seguir estão listadas seqüencialmente as etapas deste processo.
Desengorduramento: Imersão num banho de Percloroetileno por 30 minutos, à temperatura ambiente. A cada dez minutos, uma sessão de escovamento nas estrias por 5 minutos.
Enxágüe: 2 minutos com Percloroetileno.
Desengraxamento: Imersão em solução detergente neutra à temperatura ambiente, por 30 min. A cada dez minutos uma sessão de escovamento nas estrias, por 5 min.
Enxágüe: com água de torneira, por 3 min.
Decapagem: Imersão em solução ácida decapante, por 4 min.
Enxágüe: com água de torneira, por 3 min.
Secagem: natural.
Enxágüe: com alcool isopropílico.
Secagem: natural.
Embalagem: Fechamento das extremidades com filme de PVC.
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Os produtos utilizados foram obtidos no mercado nacional e manipulados nos laboratórios do Departamento de Química da Universidade Federal de Santa Catarina. Os principais fornecedores e a forma de utilização dos produtos estão listados a seguir.
(1)- PercloroetilenoMarca: Perclene Fabricante: RhodiaPreparo: Utilizar na forma como é recebido.
(2)- DetergenteMarca: Extran MA02 Neutro Fabricante: MerkPreparo: Utilizar na forma como é recebido.
(3)- Solução DecapanteFabricante: HenkelPreparo: Solução ácida com a seguinte composição:
Água destilada 85% em volume Ácido Sulfúrico (98%) 7% em volume Perox. KOI 2% em volume Perox. de Hidrogênio 6% em volume
3.2.2 Soldagem
Após a limpeza, as duas extremidades do tubo de calor foram imediatamente fechadas e em seguida o tubo foi conectado ao sistema de vácuo de modo a evitar a formação de nova camada de óxido.
A Fig. 3.4 mostra as peças de fechamento confeccionadas em bronze e o esquema de montagem no tubo. As folgas nos encaixes são de 0.2 mm para permitir a penetração do material de adição.
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Fig. 3.4 Esquema de fechamento do tubo
O fechamento das extremidades dos tubos foi feito com solda prata. No primeiro protótipo a brasagem foi realizada sem muito controle, tendo praticamente todo o tubo sido submetido a elevadas temperaturas, com os sulcos em contato direto com o ar. Além disso, a forma de manipulação do tubo, durante esta operação, foi feita de forma precária e improvisada, o que terminou por provocar vazamento no tubo, permitindo a entrada de ar em seu interior. No segundo protótipo, o processo de brasagem foi realizado com maior cuidado. Foi injetado argônio no interior do tubo durante a fase de aquecimento e a manipulação do tubo foi feita com maior controle. O resultado foi excelente, não tendo sido detectado qualquer sinal de vazamento até o final dos testes.
3.2.3 Carga do Fluido de Trabalho
A carga do tubo de calor exigiu a montagem de uma linha de vácuo conectado a um sistema de alimentação, conforme mostra a Fig. 3.5.
A operação consistiu em, inicialmente, evacuar toda a linha, inclusive o próprio tubo, e mantê-lo sob vácuo da ordem de 10-5 mbar, por um período de aproximadamente 32 h (Edelstein, 1974). Nas primeiras 12 h o tubo foi mantido aquecido a uma temperatura em torno de 90 °C. Em seguida, o sistema de vácuo foi bloqueado através do fechamento da válvula (1) e injetados 5 ml de água no tubo, através da abertura da válvula(2). Depois de aproximadamente 5 min, a válvula (1) foi novamente aberta e o tubo evacuado, permanecendo assim por mais 24 h, sempre mantido a uma temperatura de 90 °C.
Após este período, o sistema de vácuo foi desconectado, injetaram- se 35 ml de água destilada e deaerada no interior do tubo, fechando-se em seguida a válvula (3).
51
Fig. 3.5 Linha de carga de tubos de calor.
3.3 BANCADA EXPERIMENTAL
A bancada experimental foi montada no LABSOLAR, com o objetivo de testar a operacionalidade dos tubos construídos e simular as condições críticas de operação necessárias para alimentar o algoritmo de estimação (Fig. 3.6).
Os seguintes componentes e equipamentos foram utilizados na bancada:
- 3 filmes resistores revestidos de Kapton, com dimensões de 6,2 cm x 10 cm, com resistência elétrica de 7 Q;
- camisa de refrigeração de bronze, diâmetro interno de 3 cm, externo de 6 cm e comprimento de 30cm;
- 10 termopares Cu-Co, bitola AWG 36, da marca Omega;
- 4 termopares Cu-Co encapsulados em aço Inox, diâmetro de 1,5 mm, da marca Ecil;
- isolante térmico de espuma de poliuretano;
- fonte de potência de 750 W, 250V, 30A, marca Tectrol;
- sitema de aquisição de sinais mod. HP3497A, marca Hewlet Packard;
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- micro-computador, PC 286, 12 Mhz, marca Microtec;
- banho isotermalisado com faixa de operação de 5 °C a 95 °C.
Fig. 3.6 Bancada experimental
3.3.1 Instrumentação
A instrumentação do tubo consistiu na instalação de dez termopares na parede externa, dois termopares blindados na região do vapor e a fixação de três filmes resistores na região evaporador. A Fig. 3.7 mostra esquematicamente a distribuição destes componentes ao longo do tubo. Os termopares na parede foram fixados com massa epoxi em furos de 0,5 mm de diâmetro e 1 mm de profundidade, enquanto que os encapsulados foram fixados com solda prata. Dois outros termopares encapsulados foram instalados na entrada e saída da água na camisa de refrigeração.
TPI TP2 TP3 TP4 TP5 TP6 TP7 TP8 TP9 TPIO
TP11 TP12
Figura 3.7 Instrumentação do Tubo de Calor
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A largura de cada resistência elétrica foi de lOcm, e foram todas ligadas à fonte de potência de forma independente. Assim foi possível simular três diferentes comprimentos de evaporador (10, 20 e 30cm), apenas através da escolha adequada da associação destes resistores.
3.4 INCERTEZA DA MEDIÇÃO DA TEMPERATURA
O sistema de medição da temperatura é constituído por três componentes: termopares, milivoltímetro e o polinómio de conversão de milivoltagem para graus Celsius.
De acordo com o fabricante do termopar, a incerteza na voltagem fornecida pelo sensor é
Itp = ±0,01 mV
A incerteza de medição da voltagem fornecida pelo milivoltímetro, de acordo com o manual fornecido pelo fabricante é
Iv =±0,001mV
0  polinómio de conversão apresenta um erro máximo igual a
1 = + 0  5 °CXPol
De acordo com a teoria de propagação de erros (Schneider et al.,1992), a incerteza global para este sistema de medição é dada por:
luL — ^ TP . L l  . ^ Po[T ~ V V T
Para T=20 °C, o termopar cobre-constantan gera uma diferença de potencial de V=0,789 mV. Assim a incerteza global da medição da temperatura é
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I m = 2 0 - ^ i -  +  2 0 ^ ^ i  + 0,5 =  0,78 « ±1 °C0,789 0,789
3.5 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL
O trabalho experimental foi desenvolvido em duas etapas. Na primeira foram realizados testes funcionais no tubo de calor com o objetivo de determinar seu comportamento durante a fase de partida. Numa segunda etapa foram então realizados os testes planejados para fornecer resultados necessários à estimação do coeficiente de troca de calor radial. De uma forma geral, estes testes consistiram em aplicar uma certa potência no evaporador (função degrau), a partir de uma determinada condição inicial, e monitorar a evolução da distribuição de tempertura, até que fosse atingido o regime permanente ou a falha.
Foram simuladas duas condições iniciais de operação distintas, a saber, partida e aquecimento brusco e três condições finais de teste; regime permanente, secagem por insuficiência capilar, e secagem por ebulição.
Partida: A simulação da partida foi realizada isotermalisando-se incialmente o tubo a 22 °C, através da circulação da água na camisa de refrigeração. Atingida esta temperatura em todo o tubo, iniciou-se o aquecimento no evaporador e a gravação dos dados de distribuição de temperatura, ao longo do tubo, a cada 5s.
Aquecimento Brusco: A simulação desta condição de operação iniciou-se com o aquecimento do tubo a uma temperatura acima de 60 °C, com a camisa de refrigeração desligada. Ao ultrapassar-se este nível de temperatura, o aquecedor foi desligado, permitindo que a temperatura do tubo baixasse lentamente, ainda com a camisa de refrigeração desligada. Ao atingir a temperatura de 60 °C, foram então ligados, simultaneamente, o aquecedor e a camisa de refrigeração, iniciando-se a gravação dos dados de temperatura a cada 5s.
Regime Permanente: Para se atingir a condição de regime permanente, utilizaram-se níveis de potência abaixo dos limites especificados na Seção 3.1.1.4, mantendo-se o tubo na posição horizontal. Considerou-se atingido
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este regime quando a maior variação de temperatura observada era menor que 0,5 °C/h.
Secagem por Insuficiência C apilar: Para se garantir que o tubo falhe por insuficiência capilar, é necessário que este limite seja inferior ao de ebulição, e tenha um valor baixo o suficiente para ser suprido pela fonte de potência disponível. Observe-se que, apesar do limite da fonte utilizada ser de 750W, devido à limitação de corrente e às características do resistor utilizado, a máxima potência possível de ser dissipada para o evaporador de lOcm foi de 200W. O artifício utilizado para contornar esta dificuldade foi inclinar o tubo adversamente. Através do gráfico da Fig. 3.3, constatou- se que, com um desnível acima de 1,2 cm entre as extremidades do tubo, o limite capilar cairá para valores abaixo de 200W, para os três valores de Le. Assim para cada caso a inclinação foi ajustada empiricamente até que se atingisse a falha.
Secagem por ebulição: Para se provocar o fenômeno da ebulição no interior dos sulcos, com o tubo na horizontal, seria necessário aplicar uma potência acima de 650W, utilizando o menor evaporador (lOcm). Como já foi visto, isto é impraticável com o aparato exprimental disponível. Assim, a única saída foi provocar o surgimento de bolhas no interior dos sulcos, imediatamente antes de rodar o teste, de forma a baixar o limite de ebulição a níveis praticáveis. Empiricamente, estabeleceu-se o seguinte procedimento para conseguir este efeito: inicialmente, provoca-se a falha por insuficiência capilar através do controle do nível de potência, utilizando-se uma inclinação levemente desfavorável. A partir daí, desliga- se a fonte de potência e mantém-se o resfriamento com o tubo ainda inclinado desfavoravelmente. Quando a temperatura se aproxima da temperatura de partida, o tubo é inclinado favoravelmente por alguns segundos e em seguida fixado na horizontal. Assim que o tubo se isotermalisa, liga-se novamente a fonte de potência e inicia-se a aquisição dos dados de temperatura. O que se consegue com este procedimento é aprisionar no interior do sulco uma porção de vapor que durante a operação do tubo, irá trabalhar como agente nucleador para a formação de mais bolhas.
Em todos os casos a temperatura do banho foi mantida em 22 °C e o coeficiente de película externo no condensador (ha) mantido em 103 w/m2/°C, valor obtido experimentalmente. A seguir, descreve-se o procedimento utilizado para obtenção deste parâmetro.
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3.6 DETERMINAÇÃO EXPERIMENTAL DE h0
Na elaboração do modelo matemático, supôs-se conhecido o valor do coeficiente de película externo ao condensador, ho. Seu valor depende das dimensões da camisa de refrigeração e da vazão do fluido (água) circulante. O equipamento que controla a temperatura do fluido de refrigeração e o mantém circulando, opera com uma única vazão, da ordem de 150 g/s e pode manter a temperatura da água entre 5 e 95 °C, dentro de uma tolerância de ±1 °C.
O experimento realizado, consistiu em ligar a camisa ao sitema de refrigeração, através de mangueiras flexíveis, instalar um resistor elétrico cilíndrico de 30 cm de comprimento e 2 cm de diâmetro externo no interior da camisa e quatro termopares: dois na superfície externa do resistor, um na entrada da água e outro na saída. Todo o conjunto foi isolado térmicamente do ambiente.
Medição de ho: Para se obter o valor deste parâmetro, foram utilizados cinco níveis de potência (2, 8, 19, 30, e 50W), e três níveis de temperatura de entrada de água (15, 30, 50 °C). Para cada caso as temperaturas foram monitoradas até que se atingisse o regime permanente. A Tab. 3.2 apresenta os resultados obtidos. Os valores das potências utilizadas foram plotados em função das diferenças das temperaturas médias do resistor e da água obtidas, conforme Fig. 3.8. Através de regressão linear obeteve-se o valor de ho.
Tab.3.2 Resultados experimentais utilizados na obtenção do coeficiente de película ho.
POTÊNCIA (W) TreSISTOR (°C) Tágua (°C)2,3 16,1 14,78,5 19,2 14,618,9 25,2 14,833,3 33,7 15,751,3 43,2 16,02,5 29,9 28,630,3 30,3 28,619,7 38,6 28,633,6 45,7 28,62,5 39,3 38,38,8 42,9 38,218,8 47,9 38,233,0 54,9 38,351,3 63,5 38,2
Fig.3.8 Determinação de ho por regressão linear.
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3.6.1 INCERTEZA NA DETERMINAÇÃO DE h0
O coeficiente de película h0 é definido como sendo a relação entre o fluxo de calor por unidade de área, Q, tranferido da parede do tubo para a água, dividido pela diferença de temperatura observada, AT, ou seja:
AT
De acordo com a teoria de combinação de erros (Schneider et al., 1992), a incerteza de hQ está relacionada com as incertezas da medição de Q e AT  pela seguinte expressão:
L l  = Iê. + 2 Í l  K Q t
Os valores de Q foram obtidos através da medida da diferença de potencial aplicada nos terminais do resistor, e do valor da sua resistência elétrica. A equação utilizada para este cálculo é mostrada a seguir;
Q  =  U 2R
A  incerteza de Q está relacionada às de U e R através da expressão:
!-S- =  2 —  +  —Q U R
Dos fabricantes do voltímetro e do filme resistor obteve-se os valores das incertezas relativas às medidas de U e R:
^ -  = 0,1 R
/ „  =  0 .1V
Considerando que a menor voltagem utilizada no experimento foi de 7 V, a máxima incerteza de pode ser calculada, obtendo-se:
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^ -  = —  +  0,1 = 0,13
Q  7
Lembrando que a incerteza da medida da temperatura é de 1 K e o menor valor de tempertura medida foi de 287 K, pode-se então obter a máxima incerteza na obtenção de hQ para cada medida;
—  = 0,13 +  2 —!— = o,15 K  287
Foram realizadas 14 medidas, obtendo-se um valor médio para hQ igual a 103 W .m ^.K 1, e um desvio padrão (S) de 5 W.m'2.K‘*. Assim a incerteza final do valor de h„ obtido é dada pela expressão (Schneider et al„ 1992):
/„ -  0,15 x  103 -  2 x  5 = 6 W m ^ K '1
O valor de hQ obtido através do procedimento experimental descrito é portanto:
h =  1 0 3 ± 6 W m _2K_Io
Capítulo 4 
RESULTADOS DOS TESTES FUNCIONAIS
O primeiro conjunto de testes foi realizado com o objetivo de determinar a duração da fase de partida do tubo de calor. Esta fase caracteriza-se pela existência de gradientes significativos de temperatura no ambiente ocupado pelo vapor, provocando o desacoplamento térmico entre as regiões do evaporador e do condensador. Este fenômeno ocorre devido aos baixos valores da derivada da pressão em relação a temperatura observados em temperaturas próximas à ambiente, fazendo com que uma pequena diferença de pressão do vapor entre as extremidades do tubo, provoque grandes diferenças de temperatura. O valor desta derivada tende a aumentar com a temperatura, fazendo com que a diferença de pressão no vapor provoque diferenças de temperatura entre evaporador e condensador cada vez menores. Na literatura, os tubos que utilizam água como fluido de trabalho são especificados para operar a temperaturas acima de 50 °C. Para verificar se este valor é válido para o tubo aqui contraído, realizou-se um conjunto de testes, com vários níveis de potência e vários comprimentos do evaporador, sempre partindo da condição do tubo totalmente isotérmico à temperatura ambiente. A seguir, apresentam-se os resultados obtidos para o caso em que se utilizou uma potência de 125W aplicada ao evaporador com lOcm de comprimento. Todos os testes realizados apresentaram resultados próximos a estes.
A Fig. 4.1 mostra a evolução da temperatura do vapor na região do evaporador e a temperatura na extremidade do condensador. Pode-se observar que somente quando a temperatura do vapor na região do evaporador atinge um valor próximo a 60°C, a temperatura na região do condensador passa a evoluir da mesma forma que o evaporador. Neste ponto considera-se terminada a fase de partida.
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Fig.4.1 Evolução da temperatura do vapor nas regiões do evaporador e do condensador.
A Fig. 4.2 mostra a evolução da distribuição de temperatura ao longo da parede do tubo para este caso. Pode-se observar que logo após a aplicação da potência no evaporador, sua temperatura eleva-se rapidamente, enquanto a temperatura no restante do tubo permanece inalterada. A partir daí formam-se três patamares de temperatura bem definidos; temperatura do evaporador, temperatura da região adiabática que é praticamente igual à do vapor e temperatura do condensador. A fronteira entre o patamar da região adiabática e do condensador avança sistematicamente no sentido do último, enquanto que a diferença entre seus níveis de temperatura diminui rapidamente. Quando a região adiabática atinge uma temperatura próxima de 60 °C esta diferença se estabiliza. Este comportamento é denominado na literatura como partida frontal o qual é descrito em detalhes por Ivanovskii et al. (1982).
A distribuição de temperatura do vapor durante a fase de partida não é conhecida ao longo de todo o tubo, já que foram utilizados apenas dois termopares, um em cada uma de suas extremidades. No entanto, para se implementar as soluções descritas no Capítulo 2, é necessário que se conheça a distribuição de temperatura do vapor ao longo de todo o tubo. Para contornar esta dificuldade, supôs-se uma distribuição do tipo de uma função escalonada, sendo que o primeiro patamar tem o valor da temperatura obtida na extremidade do evaporador e o segundo na extremidade do condensador. A posição ao longo do tubo em que ocorre a
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mudança de patamar avança com o tempo, do evaporador para o condensador, a qual é obtida a partir da evolução da temperatura da parede. Para o caso mostrado nas Figs. 4.1 e 4.2, a evolução da temperatura do vapor é dada pelo gráfico mostrado na Fig. 4.3. Observe-se que quando a temperatura do vapor atinge 58 °C, praticamente já  não há gradientes longitudinais neste meio, caracterizando o fim da fase de partida.
Fig.4.2 Evolução da distribuição de temperatura na parede do tubo.
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Capítulo 5
ESTIMAÇÃO DOS COEFICIENTES DE TROCA 
DE CALOR RADIAL
Entre os testes realizados, foram selecionados nove casos considerados os mais representativos para o estudo do comportamento do coeficiente de troca de calor radial.
O casos 1 a 3 correspondem às situações em que não houve falha de operação. Os casos 4 a 6 tratam dos testes em que houve a falha do tubo, porém, sem que houvesse ocorrido oscilações na temperatura. Por fim os casos 7 a 9 englobam aqueles testes onde oscilações nas temperaturas do evaporador foram observadas durante a falha. Os casos 1, 2, 3, 6 e 7, correspondem aos testes onde foi programada a condição de partida do tubo, enquanto os outros quatro casos correspondem à condição de aquecimento brusco.
Para efeito de análise dos resultados, apresentam-se, além das curvas dos coeficientes de troca de calor radial estimados, as curvas de temperatura experimentais e teóricas, as curvas do erro médio quadrático e dos coeficientes de sensibilidade.
O erro médio quadrático é definido como sendo a raiz quadrada da somatória das diferenças quadráticas entre as temperaturas medidas e as estimadas, dividida pelo número de sensores, como mostra a equação a seguir:
onde T é  a temperatura obtida pelos modelos teóricos nos pontos onde são obtidos os valores experimentais Y. Este parâmetro quantifica a distância média entre as curvas teóricas, obtidas utilizando o coeficientes de troca de calor radial estimados e a experimental.




derivada parcial da temperatura em relação a estes parâmetros, expressos matematicamente pelas seguintes equações:
Z = ^' 3 h.
Estes coeficientes indicam o grau de dependência da temperatura para com variações nos valores de h em cada região. Quanto maiores estes valores, mais precisos e estáveis serão os valores de h estimados. Deve-se observar que estes coeficientes só podem ser calculados pelo modelo unidimensional, já que he e hc não aparecem explicitamente nas equações obtidas pelo modelo tri-dimensional.
5.1 PROCEDIMENTO
5.1.1 Solução Analítica
Como já foi visto, o coeficiente de troca de calor radial não aparece explicitamente nas equações deste modelo. Os parâmetros determinados pelo algoritmo de estimação são os coeficientes de película entre a parede e o líquido, hpi e hai. Conhecidos estes parâmetros em cada instante, estima-se a distribuição de temperatura e através das Eqs. (2.98) e (2.100) obtêm-se os valores do coeficiente de troca de calor radial, no evaporador e condensador respectivamente.
As Eqs. (2.72) e (2.75) são constituídas de somatórios infinitos de auto-funções que, na prática são substituídas por somatórios finitos, cujo número de termos é determinado empiricamente. Além do número de termos dessas séries, há outros parâmetros a serem otimizados, quais sejam, o número de iterações na solução do modelo, o passo de integração e os critérios de convergência.
Após um grande número de testes detectou-se a necessidade de introduzir também algumas simplificações no modelo, de forma a garantir a convergência do algoritmo. As simplificações são as seguintes:
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1 - Adotou-se a hipótese de que hpi = hai, uma vez que com os dados experimentais disponíveis não foi possível detectar diferenças entre hpí e hai. Seria necessário dispor de valores experimentais da temperatura do líquido para estimar esta diferença, se existir.
2- Supôs-se que a função hp[(z) pode ser representada por uma função escalonada de três patamares sempre positivos: um para o evaporador, hpit6, outro para a região adiabática, hpi>a e um terceiro para o codensador, hpitC. Estes três valores são estimados em cada instante, utilizando-se as temperaturas fornecidas por todos os sensores.
3- Verificou-se que o coeficiente de sensibilidade na região adiabática, Za, é praticamente nulo ao longo de todo o tubo, impossibilitando a estimação do coeficiente de película nesta região. A razão física para este comportamento é que tanto o fluxo radial de calor quanto a diferença de temperatura da parede para o vapor nesta região são praticamente nulos, fazendo com que qualquer valor de hpi<a maior que zero satisfaça as equações do modelo, tornando o algoritmo altamente instável. A solução foi fixar um valor para este coeficiente, e não mais estimá-lo.
4- Adotou-se a hipótese de que os sulcos permaneceram preenchidos durante todo o teste.
Utilizando-se estas simplificações, obtiveram-se os parâmetros que estão listados a seguir:
- número de autovalores na direção r: 5
- número de autovalores na direção 0: 3
- número de autovalores na direção z: 5
- número máximo de iterações: 25
- passo de integração: 1 a 5s
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5.1.2 Solução Numérica
Neste modelo os coeficientes de troca de calor radial aparecem explicitamente nas equações que descrevem o problema, permitindo a obtenção imediata dos mesmos. No entanto, é possível também, da mesma forma que para o método anterior, calcular estes coeficientes através do balanço de energia nas regiões do evaporador e condensador, permitindo uma comparação mais objetiva entre os dois métodos. Dessa forma são geradas, por este método, duas curvas de h para cada um dos casos analisados.
Para obtenção da distribuição de temperatura, a parede do tubo foi subdividida em dez nós igualmente espaçados na direção longitudinal do tubo e o domínio do vapor em outros dez. O passo de integração e peso de relaxação são otimizados automaticamente pela rotina utilizada. Esta rotina faz parte do Pacote de Análise Térmica (Cardoso et al., 1990), desenvolvido por este autor no Instituto Nacional de Pesquisas Epaciais, para análise térmica de satélites.
As três primeiras simplificações apresentadas na seção anterior para o modelo tri-dimensional são também adotadas aqui com relação aos coeficientes de troca de calor radial.
5.1.3 Algoritmo de Estimação
Analisando-se a Eq. (2.97) observa-se que, em cada instante, deve- se resolver um sistema implícito de equações algébricas que envolve os valores de h em todos os pontos considerados ao longo do tubo. Este sistema também foi resolvido iterativamente e para tanto, foi necessário determinar os valores ótimos do número máximo de iterações e o critério de convergência. Os valores adotados foram os seguintes:
- critério de convergência: 10*4 %
- número máximo de iterações (analítico): 15
- número máximo de iterações (numérico): 5
Além destes parâmetros, foi necessário otimizar aqueles que controlam o processo de estimação propriamente dito, ou seja, os
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parâmetros de regularização a  e (3, o número de instantes futuros, r, os seus valores iniciais e o passo de integração. Observe-se que o passo de integração deste algoritmo é independente dos utilizados na obtenção da distribuição de temperatura. Estes parâmetros foram ajustados caso a caso e os valores adotados estão apresentados na forma de tabelas como segue:
Tab. 5.1 Parâmetros utilizados na estimação de h  com temperaturas obtidas pelo modelo unidimensional.
CASO a(K2.W2.m^ ) P(K2.W2.mJt) r(-) At(s) h e .in i.(W.mlíC1) h e .in i.(W.rrr.K'1)1 30 20 2 10 1000 10002 100 100 2 10 1000 10003 100 100 2 5 1000 10004 1 0 2 5 1000 10005 20 10 2 5 1000 10006 100 100 2 5 1000 10007 50 20 2 10 1000 10008 50 40 2 5 1000 10009 50 50 2 5 1000 1000
Tab. 5.2 Parâmetros utilizados na estimação de h com temperaturas obtidas pelo modelo tri-dimensional.
CASO a(K2.W'2.m~4) p(K2.W'2.m^ ) r(-) At(s) h e .in i.(W.rrr.K'1) h e .in i.(W.rrr.K'1)1 0 0 1 10 2000 10002 0 0 1 10 2000 10003 0 0 1 5 2000 10004 0 0 1 5 2000 10005 0 0 1 5 2000 10006 0 0 1 5 2000 10007 0 0 1 10 2000 10008 0 0 1 5 2000 10009 0 0 1 5 2000 1000
Comparando-se os dados das duas tabelas, observa-se que a estimação pelo modelo unidimensional é bem mais instável que pelo modelo tri-dimensional. Enquanto que pelo primeiro método foi necessária
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a utilização de parâmetros de regularização com valores de até 100 K2.W' 2.m 4, no segundo simplesmente não foi necessário utilizá-los.
Para o modelo unidimensional os dois parâmetros de regularização são os que afetam mais fortemente o desempenho deste algoritmo. O aumento dos seus valores provoca a redução tanto da amplitude quanto da frequência das oscilações que tedem a surgir quando seus valores são nulos. A seguir, apresenta-se a título de exemplo, o procedimento adotado para otimização destes parâmetros para o caso 9.
5.1.3.1 Otimização dos Parâmetros a  e P (Caso 9)
Após algumas tentativas, fixou-se para este caso o valor para o passo de integração em 5s e utlilizou-se um instante futuro, isto é, r = 2. As figuras a seguir apresentam os resultados obtidos diretamente pelo método nodal. Adotou-se inicialmente o valor de a  igual a 1 e P igual a 0. Podem-se observar fortes oscilações na curva de he a partir de 500s. A curva de erro associada a este caso está apresentada em seguida. Ao se aumentar o valor de a  para 2, p para 1, pode-se observar uma pequena redução na amplitude das oscilações e na sua freqüência. A curva de erro apresenta uma grande redução em seus valores de pico. Após algumas tentativas, chega-se aos valores de a  igual a 6 e P igual a 6. Os resultados são significativamente melhores, apresentando grande redução tanto na amplitude quanto na freqüência das oscilações. A curva de erro apresenta uma pequena redução em seus valores de pico em relação ao caso anterior. Finalmente para os valores de a  igual a 50 e P igual a 50, obtém-se o comportamento ótimo das curvas de h. Um acréscimo adicional nos valores destes parâmetros provoca o retorno das oscilações e aumento do erro, como se pode observar nos gráficos para a  igual a 100 e P igual a 100. Em função destes resultados adotou-se o valor de 50 para a  e p.
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Fig. 5.1 Coeficientes de troca de calor radial estimados (oe=l; (3=0).
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Fig. 5.4 Desvio quadrático médio (a= 2 ; (3=1).
71
Fig. 5.5 Coeficientes de troca de calor radial estimados (a=6; P=6).
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Fig. 5.7 Coeficientes de troca de calor radial estimados (a=50; (3=50).
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Fig. 5.9 Coeficientes de troca de calor radial estimados(a=100; 0=100).
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5.2 RESULTADOS OBTIDOS
Através do procedimento descrito na seção anterior foram obtidas as curvas de h para os nove casos analisados. Para cada caso. apresentam-se três gráficos dos coeficientes de troca de calor radial nas regiões do evaporador e condensador, Figs. 1 a 3; o primeiro obtido pelo modelo analítico, o segundo obtido através do balanço de energia utilizando a distribuição de temperatura obtida pelo modelo unidimensional e o terceiro obtido diretamente pelo modelo unidimensional. Apresentam-se em seguida as curvas de temperatura obtidas pelos dois modelos teóricos comparadas com os dados obtidos experimentalmente, Figs. 4 e 5, as curvas de erro quadrático médio, Figs. 6 e 7, para cada um destes casos e por fim são apresentadas as curvas dos coeficientes de sensibilidade em toda a extensão do tubo, Figs. 8 e 9, e a evolução desses coeficientes nas duas extremidades do tubo ao longo do tempo, Figs 10 e 11. As Figs.5.2.1.1 a 5.2.9.11 apresentadas a seguir, ilustram estes resultados. Observe que na numeração adotada, o primeiro digito refere-se ao capítulo, o segundo ao caso considerado e o terceiro ao número da figura, que se repete em todos os casos.
5.3 DISCUSSÃO DOS RESULTADOS
Uma primeira análise dos resultados apresentados na seção anterior permite identificar algumas características gerais do comportamento dos coeficientes de troca de calor radial.
De uma forma geral, as curvas de h obtidas pelos três métodos utilizados apresentam comportamentos bastante próximos para cada um dos casos, aumentando a confiabilidade dos resultados, embora na maioria dos casos o erro médio quadrático correspondente ao modelo unidimensional seja menor que o correspondente ao modelo tri­dimensional.
O coeficiente he é, em todos os casos, durante a fase de operação normal do tubo, maior que o coeficiente hc. Este comportamento confirma os resultados obtidos por Sun et al. (1975) e será justificado mais adiante.
Os coeficientes he e hc apresentam oscilações cujas amplitudes variam em função do método de solução adotado, do caso considerado, e
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da fase de operação. Algumas destas oscilações são de origem numérica, que como será visto, estão fortemente relacionadas aos coeficientes de sensibilidade, e outras estão ligadas à natureza dos fenômenos no interior da estrutura capilar.
As Figs. 8 e 9 de cada caso mostram que os coeficientes he e hc afetam apenas as temperaturas estimadas respectivamente no evaporador e condensador. Isso ocorre porque a temperatura do vapor utilizada como condição de contorno nos dois modelos matemáticos é obtida experimentalmente, não sendo, portanto, afetada pelas alterações nos valores de h. A estimação dos coeficientes he e hc ocorre de forma indenpendente, como se as duas regiões estivessem desacopladas.
5.3.1 Análise dos Casos Apresentados
5.3.1.1 Caso 1
O caso 1 corresponde ao teste em que foi atingido o regime permanente sem que tenha ocorrido falha de operação. Neste teste simulou-se a condição de partida, primeiros 120 s, a fase de operação transiente, até aproximadamente 2500 s, e o regime permanente. Os três métodos utilizados na obtenção de h, Figs. 5.1.1 a 5.1.3, geraram curvas que apresentam comportamentos bastante próximos a partir da fase de operação transiente: os valores de he oscilam entre 3000 e 3500 W m^K'1 e hc entre 1800 e 2000 Wm'2K_1. A comparação destes resultados com os obtidos na literatura está apresentada na seção 5.3.4.1 e a análise de seu comportamento na fase de partida é feita nas seções 5.3.3 e 5.3.4.2.
As curvas de evolução da temperatura da parede, Figs. 5.1.4 e 5.1.5, mostram uma concordância bastante boa com os dados experimentais, sendo que a maior discrepância é observada na curva da temperatura do evaporador obtida pelo modelo tri-dimensional. As Figs. 5.1.6 e 5.1.7 mostram que o erro médio quadrático correspondente ao modelo tri­dimensional é praticamente o dobro do numérico.
As curvas dos coeficientes de sensibilidade, Figs. 5.1.8 a 5.1.11, apresentam valores relativamente elevados, o que significa que a incerteza dos coeficientes de troca de calor são relativamente pequenos, com pode ser visto na Tab. 5.3.
76





~  2700 
^  2250 




0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 4500
Tempo (s)
V S tk
^Su nT I ^













ÍM  ^ 2000 




0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 4500
Tempo (s)
Fig. 5.1.3 Coeficientes de troca de calor radial estimados diretamente pelo modelo unidimensional (Caso 1: P=125,0 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.1.4 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelo modelo tri-dimensional (Caso 1: P=125,0 W, Le=10 cm).
Fig. 5.1.5 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelomodelo unidimensional(Caso 1: P=125,0 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.1.6 Curva do erro médio quadrático para a distribuição de temperatura obtida pelo modelo tri-dimensional (Caso 1: P=125,0 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.1.7 Curva do erro médio quadrático para a distribuição detemperatura obtida pelo modelo unidimensional(Caso 1: P=125,0 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.1.8 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente de troca de calor radial no evaporador (Caso 1: P=125,0 W, Le=10 cm).






^  -^O -
-40-
CMC cn _ I----------r — U M r IMA1
** -60 a / "





0 500 1000 1500 20
Tí
00 25 
im p o  (
00 30
s)
00 3500 4000 45
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Fig. 5.1.11 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperaturado condensador em relação a hc(Caso 1: P=125,0 W, Le=10 cm).
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5.3.1.2 Caso 2
Neste caso, apesar de não ter havido secagem da estrutura capilar, o teste foi interrompido antes que se atingisse o regime permanente. Em relação ao caso anterior foram alterados o comprimento evaporador, que foi aumentado de 10 para 20 cm e a potência aplicada nesta região, que foi reduzida de 125 para 62 W. Em função destas alterações, a fase de partida teve sua duração aumentada para aproximadamente 250 s. O comportamento de h neste caso, Figs. 5.2.1 a 5.2.3, é bastante diferente do observado no caso 1. Enquanto que naquele caso a curva de hc tende ao valor de regime permanente logo no início da fase de operação transiente, neste caso isso só acontece após os 900 s. Observa-se ainda que a amplitude das oscilações de origem numérica neste caso são bem maiores que no caso anterior, além de que, cada um dos três métodos forneceu resultados bem diferentes.
Os efeitos destas discrepâncias podem ser detectados nos gráficos das Figs. 5.2.4 a 5.2.7. A curva de evolução da temperatura do condensador se afasta dos valores obtidos experimentalmente, após a fase de partida, até aproximadamente 900 s. Neste período as curvas de erro atingem seus pontos de máximo.
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Fig. 5.2.1 Coeficientes de troca de calor radial estimados através do balanço de energia pelo modelo tri-dimensional (Caso 2: P=62,0W, Le=20 cm).
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Fig. 5.2.3 Coeficientes de troca de calor radial estimados diretamente pelo modelo unidimensional (Caso 2: P=62,0W, Le=20 cm).
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Fig. 5.2.4 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelo modelo tri-dimensional (Caso 2: P=62,0W, Le=20 cm).
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Fig. 5.2.5 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelomodelo unidimensional(Caso 2: P=62,0W, Le=20 cm).
86





n ft -u,o - 
0 7 -u, / 
f ) f i .u, o 
O  n R -W U,Ü
" ’ n á -oc ’












80 1260 1440 1620 18
Fig. 5.2.7 Curva do erro médio quadrático para a distribuição detemperatura obtida pelo modelo unidimensional(Caso 2: P=62,0W, Le=20 cm).
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Fig. 5.2.8 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente de troca de calor radial no evaporador (Caso 2: P=62,0W, Le=20 cm).
Fig. 5.2.9 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente detroca de calor radial no condensador(Caso 2: P=62,0W, Le=20 cm).
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Fig. 5.2.10 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperatura do evaporador em relação a h e (Caso 2: P=62,0W, Le=20 cm).
Fig. 5.2.11 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperaturado condensador em relação a hc(Caso 2: P=62,0W, Le=20 cm).
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5.3.1.3 Caso 3
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Fig. 5.3.3 Coeficientes de troca de calor radial estimados diretamentepelo modelo unidimensional(Caso 3: P=87,6 W, Le=30 cm).
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Fig. 5.3.4 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelo modelo tri-dimensional (Caso 3: P=87,6 W, Le=30 cm).
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Fig. 5.3.6 Curva do erro médio quadrático para a distribuição de temperatura obtida pelo modelo tri-dimensional (Caso 3: P=87,6 W, Le=30 cm).
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Fig. 5.3.7 Curva do erro médio quadrático para a distribuição detemperatura obtida pelo modelo unidimensional(Caso 3: P=87,6 W, Le=30 cm).
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Fig. 5.3.8 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente de troca de calor radial no evaporador (Caso 3: P=87,6 W, Le=30 cm).
Fig. 5.3.9 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente detroca de calor radial no condensador(Caso 3: P=87,6 W, Le=30 cm).
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Fig. 5.3.10 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperatura do evaporador em relação a he (Caso 3: P=87,6 W, Le=30 cm).
Fig. 5.3.11 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperaturado condensador em relação a hc(Caso 3: P=87,6 W, Le=30 cm).
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5.3.1.4 Caso 4
Neste caso, iniciou-se o teste já na fase de operação transiente e terminou com a secagem do evaporador por insuficiência capilar. Este fenômeno é caracterizado pela queda brusca dos valores de he, a partir dos 750 s, ao mesmo tempo em que a temperatura do evaporador aumenta. O caso é ilustrado pelas Figs. 5.4.1 a 5.4.3. A potência aplicada foi de 138 W e o comprimento do evaporador utilizado foi de 10 cm. Os três métodos fornecem valores de h bastante próximos entre si, com oscilações de pequena amplitude, sendo que as curvas de he apresentam valores entre 3000 e 3500 W m^K'1 e hc entre 1800 e 2000 Wm'2K_I, até o instante da falha. Observe-se que estes valores coincidem com os obtidos no caso 1.
As curvas de evolução da temperatura, Figs. 5.4.4 e 5.4.5, mostram uma concordância bastante boa com os dados experimentais, sendo que a maior discrepância é observada na curva da temperatura do evaporador obtida pelo modelo tri-dimensional. As Figs. 5.4.6 e 5.4.7 mostram que esta discrepância é máxima durante a secagem do evaporador, embora para o modelo unidimensional este erro seja da odem de um quarto do obtido pelo modelo tri-dimensional.
As curvas dos coeficientes de sensibilidade, ilustradas nas Figs. 5.1.8 a 5.1.11, apresentam valores relativamente elevados para a região do evaporador, isto é, pequena incerteza, e valores menores na região do condensador, isto é, maior incerteza, o que explica a amplitude relativamente maior das oscilações de origem numérica nesta última.
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Fig. 5.4.1 Coeficientes de troca de calor radial estimados através do balanço de energia pelo modelo tri-dimensional (Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
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Fig. 5.4.2 Coeficientes de troca de calor radial estimados através debalanço de energia pelo modelo unidimensional(Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
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T e m p o  (s)
Fig. 5.4.3 Coeficientes de troca de calor radial estimados diretamentepelo modelo unidimensional(Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
99
____________________________________ T e m p o  (s)____________________________
Fig. 5.4.4 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelo modelo tri-dimensional (Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
____________________________________ T e m p o  (s)____________________________
Fig. 5.4.5 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelomodelo unidimensional(Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
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Fig. 5.4.7 Curva do erro médio quadrático para a distribuição detemperatura obtida pelo modelo unidimensional(Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
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Fig. 5.4.8 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente de troca de calor radial no evaporador (Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
Fig. 5.4.9 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente detroca de calor radial no condensador(Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
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Fig. 5.4.10 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperatura do evaporador em relação a he (Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
Fig. 5.4.11 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperaturado condensador em relação a hc(Caso 4: P=138,0W, Le=10 cm).
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5.3.1.5 Caso 5
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Fig. 5.5.3 Coeficientes de troca de calor radial estimados diretamentepelo modelo unidimensional(Caso 5: P=134,4 W, Le=10 cm).
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_____________________________ Tempo (s)_______________________
Fig. 5.5.4 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelo modelo tri-dimensional (Caso 5: P=134,4 W, Le=10 cm).
_____________________________ Tempo (s)_______________________
Fig. 5.5.5 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelomodelo unidimensional(Caso 5: P=134,4 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.5.6 Curva do erro médio quadrático para a distribuição de temperatura obtida pelo modelo tri-dimensional (Caso 5: P=134,4 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.5.7 Curva do erro médio quadrático para a distribuição detemperatura obtida pelo modelo unidimensional(Caso 5: P=134,4 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.5.8 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente de troca de calor radial no evaporador (Caso 5: P=134,4 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.5.10 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperatura do evaporador em relação a he (Caso 5: P=134,4 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.5.11 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperaturado condensador em relação a hc(Caso 5: P=134,4 W, Le=10 cm).
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5.3.1.6 Caso 6
O caso 6 corresponde a um teste em que a secagem do evaporador ocorre ainda na fase de partida, aos 200 s. Para isto, utilizou-se uma inclinação adversa da ordem de 3 cm, bem acima, portanto, da altura estática do tubo, fazendo com que este teste já fosse iniciado com os sulcos parcialmente secos. A potência utilizada foi de 61,2 W e o comprimento do evaporador igual a 20 cm. Com isso, o fenômeno da ebulição nucleada ocorre quase imediatamente e, antes que o vapor tenha atingido a temperatura final da fase de partida, ocorre a secagem total da estrutura capilar. Observe-se que neste caso os valores de hc estimados pelo balanço de energia permanecem nulos durante todo o teste, conforme as Figs. 5.6.1 e 5.6.2, enquanto que os valores obtidos diretamente pelo método nodal, Fig. 5.6.3, apresentam grandes oscilações de origem numérica. Este comportamento está explicado na seção 5.3.3.
As curvas de evolução da temperatura na parede e do erro quadrático médio, Figs. 5.6.4 a 5.6.7, mostram melhor precisão para o modelo unidimensional. As curvas de sensibilidade, Figs. 5.6.8 a 5.6.11, mostram que a incerteza de estimação de hc é muito grande para este caso, provocando grandes oscilações nos valores deste coeficiente. Já os valores estimados de he apresentam grande incerteza no início e, após a secagem, esta incerteza cai fortemente, eliminando as oscilações de origem numérica deste coeficiente.
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Fig. 5.6.2 Coeficientes de troca de calor radial estimados através debalanço de energia pelo modelo unidimensional(Caso tf: P=61,2 W, Le=20 cm).
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Fig. 5.6.3 Coeficientes de troca de calor radial estimados diretamentepelo modelo unidimensional(Caso 6: P=61,2 W, Le=20 cm).
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Fig. 5.6.4 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelo modelo tri-dimensional (Caso 6: P=61,2 W, Le=20 cm).
T e m p o  (s)
Fig. 5.6.5 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelomodelo unidimensional(Caso 6: P=61,2 W, Le=20 cm).
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Fig. 5.6.6 Curva do erro médio quadrático para a distribuição de temperatura obtida pelo modelo tri-dimensional (Caso 6: P=61,2 W, Le=20 cm).
Fig. 5.6.7 Curva do erro médio quadrático para a distribuição detemperatura obtida pelo modelo unidimensional(Caso 6: P=61,2 W, Le=20 cm).
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Fig. 5.6.9 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente detroca de calor radial no condensador(Caso 6: P=61,2 W, Le=20 cm).
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Fig. 5.6.10 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperatura do evaporador em relação a h e (Caso 6: P=61,2 W, Le=20 cm).
Fig. 5.6.11 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperaturado condensador em relação a hc(Caso 6: P=61,2 W, Le=20 cm).
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5.3.1.7 Caso 7
Este caso mostra o efeito de um aumento temporário da inclinação adversa do tubo, durante a fase de operação transiente, conforme manobra descrita na seção 3.5 para a obtenção da secagem por ebulição.
O teste foi iniciado com a parede do tubo não-isotermalisada, estando a região do condensador a 22 °C, e o evaporador a 40 °C. Observa-se um comportamento típico da fase de partida até aproximadamente 170 s, seguida de uma fase normal de operação transiente até aproximadamente 1000 s. Neste instante aumenta-se a inclinação adversa por alguns segundos e retorna-se à inclinação inicial. O efeito desta manobra é o deslocamento do nível de temperatura para um patamar superior, mantendo entretanto, a mesma taxa de crescimento. A partir de aproximadamente 1600 s, esta temperatura passa a crescer mais rapidamente, indicando a secagem parcial da estrutura capilar. A partir de 2600 s, a temperatura começa então a oscilar, conforme mostram as Figs. 5.7.1 a 5.7.5. As oscilações observadas nesta última fase são provocadas pelo fenômeno de ebulição de filme instável (veja seção 5.3.4.3), apresentando amplitudes e períodos bem maiores que as oscilações de origem numérica observadas ao longo de todo o teste.
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Fig. 5.7.2 Coeficientes de troca de calor radial estimados através debalanço de energia pelo modelo unidimensional(Caso 7: P=75,5 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.7.3 Coeficientes de troca de calor radial estimados diretamentepelo modelo unidimensional(Caso 7: P=75,5 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.7.4 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelo modelo tri-dimensional (Caso 7: P=75,5 W, Le=10 cm).
Fig. 5.7.5 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelomodelo unidimensional(Caso 7: P=75,5 W, Le=10 cm).
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Tempo (s)
Fig. 5.7.6 Curva do erro médio quadrático para a distribuição de temperatura obtida pelo modelo tri-dimensional (Caso 7: P=75,5 W, Le=10 cm).
oO
Tempo (s)
Fig. 5.7.7 Curva do erro médio quadrático para a distribuição detemperatura obtida pelo modelo unidimensional(Caso 7: P=75,5 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.7.9 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente detroca de calor radial no condensador(Caso 7: P=75,5 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.7.10 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperatura do evaporador em relação a he (Caso 7: P=75,5 W, Le=H) cm).
Fig. 5.7.11 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperaturado condensador em relação a hc(Caso 7: P=75,5 W, Le=10 cm).
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5.3.1.8 Caso 8
Neste caso o teste foi iniciado na fase de operação transiente, terminando com a secagem por ebulição. Foi utilizada uma potência de 197,7 W ao longo dos 10 cm de comprimento do evaporador. As oscilações de origem numérica das curvas de h apresentam pequenas amplitudes e os três métodos apresentam resultados muito próximos como ilustram as Figs. 5.8.1 a 5.8.3. As oscilações provocadas pelo fenômeno de ebulição de filme instável são bem visíveis neste caso, podendo-se observar que tanto seu período quanto sua amplitude tendem a aumentar à medida que seu valor médio decai. As curvas de evolução da temperatura na parede do tubo, Figs. 5.8.4 e 5.8.5, mostram que as temperaturas obtidas pelo modelo tri-dimensional na região do evaporador são sistematicamente menores que as experimentais, sendo que este desvio tende a aumentar durante a secagem do evaporador. Já as temperaturas obtidas pelo modelo unidimensional apresentam uma boa concordância com os dados experimentais durante todo o teste. As curvas de erro nas Figs. 5.8.6 e 5.8.7 mostram que o desvio quadrático médio para o modelo tri-dimensional é da ordem de cinco vezes maior que o desvio obtido pelo modelo unidimensional.
As curvas de sensibilidade, Figs. 5.8.8 a 5.8.11, mostram que os valores destes coeficientes são relativamente elevados neste caso. Isso explica as baixas amplitudes das oscilações numéricas observadas nas curvas de h.
I
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Fig. 5.8.1 Coeficientes de troca de calor radial estimados através do balanço de energia pelo modelo tri-dimensional (Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.8.3 Coeficientes de troca de calor radial estimados diretamentepelo modelo unidimensional(Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
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____________________________________ T e m p o  (s)____________________________
Fig. 5.8.4 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelo modelo tri-dimensional (Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
T em po  (s)
Fig. 5.8.5 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelomodelo unidimensional(Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.8.6 Curva do erro médio quadrático para a distribuição de temperatura obtido pelo modelo tri-dimensional (Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
Fig. 5.8.7 Curva do erro médio quadrático para a distribuição detemperatura obtido pelo modelo unidimensional(Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.8.8 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente de troca de calor radial no evaporador (Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
Fig. 5.8.9 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente detroca de calor radial no condensador(Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
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Fig. 5.8.10 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperatura do evaporador em relação a he (Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
Fig. 5.8.11 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperaturado condensador em relação a hc(Caso 8: P=197,7 W, Le=10 cm).
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5.3.1.9 Caso 9
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Fig. 5.9.3 Coeficientes de troca de calor radial estimados diretamentepelo modelo unidimensional(Caso 9: P=138,3 W, Le=20 cm).
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Fig. 5.9.4 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelo modelo tri-dimensional (Caso 9: P=138,3 W, Le=20 cm).
Fig. 5.9.5 Evolução da distribuição de temperatura estimada pelomodelo unidimensional(Caso 9: P=138,3 W, Le=20 cm).
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Fig. 5.9.6 Curva do erro médio quadrático para a distribuição de temperatura obtido pelo modelo tri-dimensional (Caso 9: P=138,3 W, Le=20 cm).
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Fig. 5.9.8 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente de troca de calor radial no evaporador (Caso 9: P=138,3 W, Le=20 cm).
Fig. 5.9.9 Coeficiente de sensibilidade em relação ao coeficiente de troca de calor radial no condensador (Caso 9: P=138,3 W, Le=20 cm).
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Fig. 5.9.10 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperatura do evaporador em relação a h e (Caso 9: P=138,3 W, Le=20 cm).
Fig. 5.9.11 Evolução do coeficiente de sensibilidade da temperatura do condensador em relação a h c (Caso 9: P=138,3 W, Le=20 cm).
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5.3.2 Incerteza dos Valores de li Estimados
A incerteza //, dos valores estimados de h está relacionada com a incerteza das medidas experimentais de temperatura, /,„ e os coeficientes de sensibilidade através da seguinte equação:
Como já foi visto na Seção 3.4, a incerteza de medição da temperatura é de ± r c .  Por outro lado, as Figs. 10 e 11 de cada um dos casos mostram que os coeficientes de sensibilidade variam fortemente ao longo do tempo. Para efeito de análise, selecionaram-se para cada caso, os valores predominantes de Ze e Zc e através deles calculou-se a incerteza dos valores de h. A tabela a seguir apresenta estes resultados.
Tab. 5.3 Incertezas dos valores estimados de h.
CASO EVAPORADOR CONDENSADOR
Z (W ^.nr.K2) I„ (W.m^.K'1) Z (W W .K 2) I„ (W .m ^.K1)1 -45 222 25 4002 -20 500 13 8003 -8 1250 10 10004 -30 333 10 10005 -35 286 12 8336 -7 1428 7 14287 -40 250 15 6668 -40 250 15 6669 -14 714 14 714
Confrontando-se os dados desta tabela com as curvas estimadas de h, observa-se que a amplitude das oscilações é diretamente proporcional à incerteza na estimação destes parâmetros.
Verifica-se ainda que nos casos 3, 6 e 9, as incertezas são muito elevadas, tanto na região do evaporador quanto do condensador, sendo que no caso 6 a incerteza de hc é praticamente igual ao seu valor médio. Nesses casos, não se pode confiar nos valores absolutos de h, mas apenas nos aspectos qualitativos de seu comportamento.
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5.3.3 Análise das Oscilações
As curvas dos coeficientes de troca de calor radial obtidas pelos três métodos, assim como as curvas de temperatura estimadas, apresentam dois tipos de oscilação, um de natureza numérica causado pelo algoritmo de estimação e outro de natureza física.
As oscilações de natureza física podem ser facilmente distinguidas das numéricas, tanto por apresentarem uma freqüência bem menor como por estarem perfeitamente correlacionadas com os fenômenos físicos observados experimentalmente. Esta correlação é confirmada pelo sincronismo entre as oscilações observadas nas curvas de temperatura do evaporador nos casos em que houve secagem e aquelas observadas nas curvas correspondentes de he. As oscilações de origem numérica, por outro lado, apresentam características diferenciadas para cada caso e estão correlacionadas aos coeficientes de sensibilidade. Os coeficientes de sensibilidade expressam em cada instante, o quanto a temperatura num determinado ponto do tubo é afetada por uma variação no valor de h nas regiões do evaporador e do condensador. Por conseguinte, quanto menores estes coeficientes, maiores podem ser as oscilações, sem que haja uma alteração significativa nos valores das temperaturas estimadas.
Em três casos os coeficientes de troca de calor radial apresentam grandes oscilações nos instantes iniciais de simulação, independentemente do método utilizado. São eles os casos 3, 5 e 6, sendo que nos casos 3 e 6 essas oscilações ocorrem no evaporador, enquanto que no caso 5 ocorrem no condensador. A explicação está nos valores relativamente pequenos dos coeficientes de sensibilidade nos instantes iniciais. Observem-se por exemplo, as Figs. 5.3.10, 5.6.10 e 5.5.11. No caso 3 o valor inicial de Ze é de apenas -0,5, no caso 6 é nulo e o valor inicial de Zc no caso 5 também é nulo. Para efeito de comparação, observem-se por exemplo, o caso 7, Fig. 5.7.10, e o caso 9, Fig. 5.9.11. O valor inicial de Ze no caso 7 é da ordem de -20, fazendo com que a oscilação inicial de he praticamente inexista. Da mesma forma para o caso 9 o valor inicial de Zc oscila entre10 e 20, eliminando praticamente as oscilações iniciais de hc.
Após os instantes iniciais, os coeficientes de sensibilidade das duas regiões tendem a aumentar, reduzindo as oscilações dos coeficientes estimados. Esta redução é tão maior quanto maiores forem os coeficientes de sensibilidade. Observem-se por exemplo, as curvas de he para os casos 3 e 5, Figs. 5.3.1 a 5.3.3 e 5.5.1 a 5.5.3. No primeiro caso as oscilações
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são bem maiores que no segundo, durante todo o tempo. Se analisarmos as curvas de Ze correspondentes, Figs. 5.3.10 e 5.5.10, observaremos que no primeiro caso estes coeficientes são sempre da ordem de um quarto daqueles observados no segundo. Durante a fase de partida, nos casos 1, 2, 3, 6 e 7, observam-se grandes oscilações nas curvas de hc obtidas diretamente pelo método nodal, enquanto que nas curvas obtidas pelo balanço de energia estes parâmetros permacem nulos e bastante estáveis.
As grandes oscilações observadas nas curvas obtidas diretamente pelo método nodal são explicadas pelos baixos valores de Zc. Já a estabilidade obtida através do balanço de energia, pelos dois métodos, advém do fato de que na fase de partida ainda não há fluxo de calor radial no condensador, assim como a diferença de temperatura entre vapor e parede também é nula nesta região. Sendo assim, o valor de hc é indeterminado, sendo mantido nulo pelo programa computacional, para evitar a indeterminação.
5.3.4 Comportamento de h
Estes dois parâmetros apresentam comportamentos bastante diferenciados, sendo afetados de forma distinta pelas várias condições de operação. Enquanto o parâmetro he mostra-se bastante sensível às condições de falha do tubo, o parâmetro hc mostra-se mais sensível aos fenômemos ocorridos durante a fase de partida do tubo. Em regime permanente, os dois parâmetros revelam de forma clara os fenômenos que ocorrem nas regiões do condensador e evaporador.
5.3.4.1 Regime Permanente
O caso 1 corresponde ao único teste, entre os aqui apresentados, em que foi atingido o regime permanente, constituindo-se, portanto, no único caso que pode ter seus resultados comparados diretamente com os apresentados na literatura. No entanto, na maioria dos outros casos, as curvas de he e hc tendem, na fase de operação transiente (período entre o final da fase de partida e início da secagem), a estabilizar-se em torno de valores muito próximos aos observados neste caso, fazendo com que as observações decorrentes destas comparações possam ser estendidas aos outros casos. Sendo assim, utlizaremos os resultados do caso 1 para compração com resultados extraídos da literatura, como mostra a tabela a seguir:
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Tab. 5.4 Comparação dos coeficientes de troca de calor radial obtidos para o Caso 1 em regime permanente com dados retirados daliteratura.
FONTE hP (W .m-2.K) hr (W. m-2.K)
Caso 1 3000-3500 1800-2000Chi 2116Gebhart 3180 ...Sun et al. 3730 1060
O valor de hc obtido através de Chi (1976) é calculado a partir do modelo puramente condutivo proposto por aquele autor. O Apêndice F apresenta os detalhes deste cálculo. A proximidade do valor estimado de hc indica que na região do condensador, o efeitos convectivos podem ser realmente desconsiderados e o modelo puramente condutivo é suficientemente preciso.
O valor de he extraído de Gebhart (1961) é obtido através da equação empírica de Jackob para ebulição nucleada da água (veja Apêndice F). Pode-se portanto afirmar que praticamente em todos os casos apresentados ocorreu o fenômeno da ebulição nucleada na fase de operação transiente. Isso explica porque os valores de he são sempre superiores a hc nestes períodos. Este fenômeno foi também detectado experimentalmente por Sun et al. (1975) para um tubo de cobre-água com estrutura capilar do tipo fibra de níquel sinterizada.
5.3.4.2 Partida
Como já foi comentado, na fase de partida, as regiões do evaporador e condensador ainda estão desacopladas térmicamente, o que significa que ainda não está havendo troca de calor na região do condensador e que hc ainda não afeta o comportamento térmico do tubo. Dessa forma os coeficientes de sensibilidade Zc ao longo de todo o tubo permanecem nulos, tornando nulos também os valores de hc obtidos pelo balanço de energia, ou tornando altamente instáveis aqueles obtidos diretamente pelo método nodal. Na seção 5.3.3 discute-se mais detalhadamente este comportamento.
142
Já o coeficiente he apresenta oscilações um pouco mais acentuadas nos primeiros instantes e a partir daí evoluem de valores próximos àqueles obtidos pelo modelo puramente condutivo até valores próximos ao da ebulição nucleada.
5.3.4.3 Secagem por Ebulição
Nos casos em que houve secagem por ebulição (casos 7, 8 e 9), os períodos de elevação dos níveis de temperatura estão perfeitamente associados aos períodos de queda nos valores do coeficiente he e vice- versa, comprovando a correlação entre o fenômeno e este parâmetro. O fenômeno de oscilação do coeficiente de troca de calor radial é descrito por Chapman (1972) e Gebhart (1961) como sendo uma característica do regime de troca de calor por ebulição denominado ebulição de filme instável (“partial film boiling”). Este regime é a transição entre o regime de ebulição nucleada e o regime de ebulição de filme estável. Neste regime, as bolhas já atingiram um número suficientemente grande para começarem a se unir, formando temporariamente um filme de vapor entre a parede e o líquido, impedindo a mudança de fase nesta região e provocando a queda do valor de he. No entanto, a diferença de temperatura ainda não é suficiente para manter este filme de forma estável em contato com a parede. Num determinado instante o filme se rompe, permitindo que o líquido novamente faça contato com a parede, provocando uma queda brusca na temperatura e um novo aumento no valor de he. Este ciclo se repete até que a diferença de temperatura entre a parede e o vapor seja grande o suficiente para manter o filme de vapor estável, caracterizando a secagem definitiva da estrutura capilar.
Por conseguinte pode-se concluir que a falha por ebulição nos casos apresentados se deu na fase de ebulição de filme instável e não na fase de ebulição nucleada.
5.3.4.4 Secagem por Insuficiência Capilar




Apresentou-se, aqui, um procedimento teórico-experimental para determinação do comportamento transiente dos coeficientes de troca de calor radial de um tubo de calor de cobre-água estriado axialmente. Os modelos utilizados mostraram-se eficazes, sendo que as temperaturas calculadas com o modelo unidimensional apresentaram valores mais próximos dos experimentais, quando comparadas às obtidas com o modelo tri-dimensional. A explicação para esta diferença de comportamento é que no modelo tri-dimensional assumiu-se que os sulcos estão completamente preenchidos, ou seja, rt = ra, enquanto que no modelo unidimensional essa hipótese não foi utilizada.
De uma forma geral, os resultados obtidos por ambos os métodos são bastante próximos e consistentes fisicamente, validando as hipóteses adotadas e demonstrando que a utilização das temperaturas experimentais do vapor como condição de contorno, viabiliza o uso de modelos bastante simplificados para cálculo da evolução da temperatura da parede do tubo de calor.
Verificou-se que o desempenho do algoritmo de estimação é fortemente dependente do coeficiente de sensibilidade; quanto maior seu valor, menor a oscilação de origem numérica e menor a incerteza dos coeficientes de troca de calor estimados. Os maiores valores dos coeficientes de sensitividade ocorreram nos casos em que se utilizou alta potência e pequeno comprimento de evaporador. Na fase de partida, verificou-se ser impossível estimar o coeficiente hc, uma vez que nesta fase de operação não há ainda troca de calor nesta região, o que reduz a praticamente zero os valores de Zc.
Verificou-se que a troca de calor radial na região do condensador, nas fases de operação transiente, regime permanente e mesmo durante a secagem do evaporador, se deu predominantemente pelo mecanismo da condução, uma vez que os valores de hc estimados são muito próximos daqueles obtidos pelo modelo puramente condutivo proposto por Chi (1976).
Na região do evaporador, observou-se que os mecanismos de troca de calor são mais complexos e dependem do nível de potência aplicado,
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do comprimento do evaporador, inclinação do tubo e das condições a que este tubo foi submetido imediatamente antes do teste.
Partindo-se da temperatura ambiente, com o tubo isotermalisado e horizontal, utilizando níveis de potência relativamente elevados e pequenos comprimentos de evaporador, observou-se que a ocorrência da ebulição nucleada no interior da estrutura capilar melhora o desempenho do tubo de calor, na medida em que aumenta significativamente sua condutância radial, reduzindo a diferença de temperatura entre o condensador e o evaporador. Estes resultados estão em conformidade com aqueles obtidos por Sun et al. (1975) para o regime permanente, e mostram que este fenômeno começa a ocorrer já na fase de de operação transiente, para níveis de potência bem abaixo do limite de ebulição. Um aumento do nível de potência ou a inclinação adversa do tubo, provoca a secagem do evaporador por insuficiência capilar, causando a queda contínua de he.
Partindo-se de uma condição de operação em que o tubo apresente gradientes significativos de temperatura e acabe de passar pelo processo de repreenchimento dos sulcos, observou-se que o processo de fomação de bolhas tende a se desestabilizar, provocando o fenômeno da ebulição de filme instável, que provoca oscilações de ampliude e período crescentes no coeficiente de troca de calor radial, resultando na secagem do evaporador. Isso indica que, após uma falha, é necessário isotermalisar o tubo e resfriá-lo a uma temperatura próxima da ambiente, antes de retomar sua operação.
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Sendo o tubo de calor um dispositivo idealizado para conduzir calor operando através de um ciclo termodinâmico, deve-se esperar, ao contrário de um material condutor simples, que haja limites quanto a sua capacidade de transporte. A literatura aponta quatro fenômenos principais que podem determinar este limite: a pressão capilar máxima desenvolvida pela estrutura capilar (limite de bombeamento capilar), evaporação no interior desta estrutura (limite de ebulição), arrasto de gotas de líquido pelo vapor (limite de penetração), e ondas de choque devido a escoamento supersônico do vapor (limite sônico). Cada tubo será limitado por apenas um desses fenômenos, aquele que ocorrer para o menor valor de fluxo de calor transportado.Para tubos de calor com paredes estriadas axialmente e operando com fluidos de trabalho para temperaturas próximas da ambiente, os limites de interesse são o de bombeamento capilar e o de ebulição. Os outros dois limites ocorrem normalmente para tubos de alta temperatura (metais líquidos).
A seguir, descreve-se cada um destes limites, e as condições em que eles ocorrem.
A .l L IM IT E DE BOMBEAM ENTO CAPILAR
A máxima diferença de pressão que a combinação do fluido de trabalho e estrutura capilar é capaz de produzir entre o condensador e o evaporador é obtida considerando-se os raios de curvatura do menisco infinitos na extremidade do condensador e mínimos no evaporador (Bienert, 1972).
Quando em operação, as perdas de pressão, tanto na fase líquida quanto de vapor, devidas principalmente a forças viscosas, devem ser compensadas pela pressão capilar. Na medida em que se aumenta o fluxo de calor através do tubo, as velocidades de escoamento são aumentadas, aumentando as perdas de pressão. Assim, quando estas perdas atingirem o valor máximo da pressão capilar, a vazão de líquido não poderá mais ser aumentada, fazendo com que qualquer aumento adicional na taxa de calor
149
provoque uma diminuição na quantidade de líquido na região do evaporador e sua posterior secagem. Interrompida a circulação de líquido, a temperatura do evaporador sobe rapidamente, provocando o colapso do tubo de calor.
A.2 LIMITE DE EBULIÇÃO (BOILING)
Enquanto o limite de bombeamento capilar está associado ao calor transportado axialmente, o limite de ebulição está associado à intensidade do fluxo de calor radial no evaporador.
Para baixas intensidades de fluxo radial, a evaporação tende a ocorrer apenas na interface líquido-vapor. Ao aumentar-se esse fluxo, entretanto, surge uma forte tendência a ocorrer mudança de fase no interior da estrutura capilar, mais especificamente na interface entre estrutura capilar e parede. Esta mudança de fase tende a provocar bolhas, que por sua vez tendem a crescer, provocando a secagem da estrutura capilar, com o conseqüente aumento da temperatura do evaporador e colapso do tubo de calor.
A.3 LIMITE DE PENETRAÇÃO (ENTRAINMENT)
Como já foi visto, líquido e vapor escoam em sentidos opostos no interior de tubos de calor. Quando a velocidade do vapor atinge valores muito elevados, as forças de arrasto podem atingir valores suficientemente grandes para arrancar gotas de líquido do interior da estrutura capilar e arremessá-las contra o fundo do condensador. Este fenômeno provoca um aumento significativo na circulação de líquido, que termina por exceder a capacidade de bombeamento da estrutura capilar e posteriormente provocar a secagem do evaporador.
A.4 LIMITE SÔNICO
O escoamento do vapor no interior de um tubo com seção reta constante dá-se de forma similar a um gás no interior de um bocal
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convergente-divergente. Essa similaridade advém da adição de massa na região do evaporador, acelerando o vapor, e a perda de massa ao longo do condensador, provocando sua desaceleração. Para tubos de alta temperatura, velocidades sônicas podem ser atingidas, fazendo com que surjam grandes gradientes de temperatura ao longo do tubo, sem que haja aumento no calor transportado, provocando seu colapso.
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APÊNDICE B
DESCRICÃO DOS FENÔMENOS FÍSICOS NO INTERIOR DO TUBO DE CALOR
B .l EVAPORAÇÃO
Ocorre principalmente na região de aplicação do fluxo de calor, podendo estender-se à região adiabática, em função da razão entre a condutância térmica da parede externa e o coeficiente de transferência de calor radial. No caso de não haver excesso de líquido, a evaporação ocorre predominantemente na interface líquido-vapor. Em certas condições de operação, entretanto, pode ocorrer a "ebulição" (boiling) no interior da estrutura capilar.
B.2 CONDENSAÇÃO
Ocorre principalmente na região de rejeição de calor, podendo estender-se à região adiabática, em função da razão entre a condutância térmica da parede externa e o coeficiente de transferência de calor radial. No caso de não haver excesso de líquido, a condensação ocorre tanto na interface líquido-vapor, como no topo das aletas que formam os sulcos.
B.3 ESCOAMENTO DE LÍQUIDO
O escoamento do líquido se dá do condensador para o evaporador, através dos sulcos da estrutura capilar. O gradiente de pressão necessário para o bombeamento do líquido no sentido oposto ao escoamento do vapor é gerado pela diferença de pressão desenvolvida na estrutura capilar. Este escoamento é normalmente laminar, sendo afetado pelas perdas viscosas devidas ao contato com as paredes dos sulcos, pelos efeitos do campo gravitacional, e pelas perdas devidas ao arrasto de líquido na interface líquido-vapor ( Schlitt et al., 1974 e Brennan et al., 1977).
B.4 ESCOAMENTO DE VAPOR
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O vapor escoa da região do evaporador para a do condensador através da região central do tubo de calor. O gradiente de pressão é provocado pela elevação da temperatura no evaporador. Devido aos baixos valores de densidade do vapor, sua velocidade de escoamento é normalmente elevada, sendo muito comum a ocorrência de escoamentos turbulentos.
B.5 CIZALHAMENTO LÍQUIDO-VAPOR
Os escoamentos em sentidos opostos do líquido na estrutura capilar e do vapor na região central do tubo fazem surgir na interface líquido- vapor uma tensão que tende a frear o líquido. Esta tensão provoca uma redução na vazão de líquido reduzindo a capacidade de transporte do tubo de calor. Este efeito será tanto menor quanto menor for a abertura dos sulcos. Este fenômeno pode provocar o "entrainment" que consiste no arrasto de gotas do líquido que são arremessadas contra a extremidade do condensador. Neste caso a capacidade de transporte cai drasticamente podendo provocar o colapso do tubo de calor.
B.6 FORMAÇÃO DE POÇAS (PUDLLING)
O "pudlling" consiste na formação de uma lamina de líquido normalmente na região do condensador causada por excesso de líquido ou por inclinação adversa do tubo de calor num ambiente de gravidade 1G (Brennan et al., 1976). No caso da inclinação adversa, a lamina se forma pela drenagem dos sulcos da parte superior e pelo recuo do líquido contido nos sulcos da parte inferior.
A extensão desta lamina depende, além do grau de inclinação e/ou quantidade de líquido em excesso, da altura estática da estrutura capilar (Hs). A existência desta lamina provoca dois efeitos principais: redução da área útil de condensação com a conseqüente redução do valor de hc , e o aumento da capacidade de transporte devido ao aumento da pressão hidrostática do líquido no condensador.
B.7 FORMAÇÃO DO PISTÃO LÍQUIDO (SLUG)
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É um fenômeno similar ao da formação de poças, que ocorre em ambientes com ausência de gravidade (OG). Pode ser causado por uma sobrecarga de líquido, ou por uma drenagem acidental de parte da estrutura capilar (Meyer et al. 1975 e Brennan et al. 1977). Consiste no acúmulo de líquido na extremidade final do condensador, ocupando o volume central do tubo. Provoca uma redução no comprimento útil do condensador.
B.8 EBULIÇÃO (BOILING)
Este fenômeno ocorre na base dos sulcos da região do evaporador. Acontece para fluxos de calor radiais relativamente elevados, devido ao fato de o líquido estar sujeito a uma pressão menor que a do vapor (capilaridade) e a temperatura mais elevada ocorrer justamente na base do sulco, possibilitando o superaquecimento do líquido e a conseqüente formação de bolhas.
A ocorrência deste fenômeno depende da razão de aspecto (a) dos sulcos, do seu acabamento superficial, do fluido de trabalho utilizado, e naturalmente da intensidade do fluxo radial. Para muitas configurações usuais este fenômeno termina por não ocorrer, devido ao fato de o limite de bombeamento capilar ser inferior ao de ebulição.
B.9 FORMAÇÃO DE BOLHAS
Em tubos de condutância constante a formação de bolhas se dá principalmente devido à ebulição nucleada no evaporador (Abhat et al., 1975). A formação de bolhas por dessorção, mais comuns em tubos de condutância variável, pode ocorrer em algumas situações especiais.
A formação de bolhas por ebulição nucleada nas regiões em que houver líquido superaquecido se dará sempre que uma micro- protuberância ou micro-cavidade for capaz de gerar uma interface líquido- sólido com raio de curvatura maior que o raio mínimo necessário para formação da bolha. Essa bolha crescerá ou entrará em colapso em função das propriedades do fluido e da taxa de calor radial transportada através do evaporador.
O valor do raio mínimo necessário para a formação das bolhas ainda não é bem determinado. A literatura apresenta valores entre 10~5 e IO 3
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polegadas como mais prováveis. Essa incerteza dificulta enormemente o cálculo do limite de ebulição, fazendo com que em alguns casos não se saiba se vai ou não ocorrer ebulição no evaporador.
A presença de bolhas no interior dos sulcos provoca, inicialmente, um aumento na taxa efetiva de troca de calor no evaporador, com o aumento do coeficiente de película he, devido à evaporação de líquido junto à parede. Mas com o aumento do número de bolhas surgem pontos quentes que provocam a secagem do evaporador e o colapso do tubo de calor.
B.10 REPREENCHIMENTO DOS SULCOS




São necessários dois conjuntos de auto-funções para solução deste problema. Um para a parede (subdomínios I e II) e outro para o líquido (subdomínio III). Estas funções são a solução de um problema auxiliar, mais simples que o problema a ser resolvido, mas que guarda alguma relação com ele. Deve ser concebido de forma a garantir que as funções sejam ortogonais em todo o domínio.
O método de obtenção das auto-funções aqui utilizado, está baseado no trabalho de Yener & Ozisik (1974). No entanto, observou-se que o problema auxiliar proposto por estes autores não é adequado para as condições de contorno ali apresentadas. Na verdade, aquela solução só é válida para problemas onde o coeficiente de película dependa apenas do tempo (não dependa da posição), ou quando aplicada a problemas unidimensionais. Para obtenção da solução adequada a este problema foram feitas algumas alterações no método proposto.
C .l SUBDOMÍNIOS I E II
A equação diferencial do problema auxiliar para estes subdomínios é expressa por:
^ f + 2 ^ + ^ f + j _ ^ f + ^ í = 0  ( C U )  
d r~ r o r  a z~ r~ d t r  a »
Com as seguintes condições de contorno:
——  = 0 em z = 0 e z = L; (C. 1.2) 
d Z
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= 0 em r  =  r  e r  =  r ; (C. 1.3)d r  
5 d)------ =  0 e m 0 = O e 0 = 0 7; (C. 1.4)
s e
Este problema pode ser resolvido por separação de variáveis 
(Ozisik 1980), adotando-se a hipótese de que (J) pode ser expresso pelo
produto de três funções independentes:
()),, = /? (r )Z (z )0 (e )  (C. 1.5)
Introduzindo-se (C. 1.5) em (C. 1.1) e dividindo-se a expessão resultante por (j) obtém-se:
R
( d 2R  1 d R ' ]  1 d 2© l d 2Z  X
r d r p __r 20 5 0 2 z d z 2 =  0 ( C .  1 . 6 )a ,
Para que esta equação seja satisfeita é necessário que cada um dos três termos, funções de r , 0 , z ,  respectivamente, seja constante, ou seja:
R
d 2R  1 d RT T  +  _ ~  ú r r r 20  d  0 2 a
1 d 2Z  2 2 PZ d z
(C. 1.7)
Daí, obtém-se a equação em z:
= - p :  (C. 1.8)z d z
Com as condições de contorno:
a z
3 z = 0 em z = 0 e z = L\ (C. 1.9)
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Cuja solução é dada por:
Z =  c o s ( p t z) (C. 1.10)
Onde
P* = k n (*=0, 1,2,  ...) (C. l . l l )
Manipulando-se a Eq. (C. 1.7), isolam-se os termos função de r, daqueles função de 0:
R
r d 2R  1 d R  +Vd r 2 r d r
1 320 _ 2  ^+ 75039T = P í~ã
X ( r  — -  +  rR i f L ®0 Ô 0 :+ Vnr = V ;
Daí vem que:
J_a^0  2 (C.1.13)e c) e 2




A solução desta equação é imediata,
©  =  C O s(V ;0) (C.1.15)
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Onde
V , =  —  (/ '= 0 ,1 ,2 ,...)  (C.1.16)6 2
A equação na direção ré  obtida diretamente da Eq. (C.1.12):
d 2R  1 d  R  , V "  p
—  +  - —  +  ( |X ,-— f ) R  =  0  (C. 1.17)d r '  r o r  r~
Com as condições de contorno dadas por:
rr— = 0 em  r  = ro e r — ra ; (C. 1.18) d r
A Eq. (C. 1.17) é uma equação de Bessel modificada e sua solução é dada por:
«v ( n„ r) = y v ( \LarJ) J v ( r) -  y »(n„r„)y , (n„ r) (C. 1.19)
Onde fj,n são os auto-valores associados a estas auto-funções, obtidos 
através da solução da seguinte equação transcedental:
J v ( \ í nr a) Y v ( \ í nr<) ~  Jv ( \ í nr0)Yv( ) ínrc) -  0 (C.1.20)
Da Eq. (C. 1.12) pode-se obter ainda o valor de : 
^ P = a p( p l + \ i l )  (C.1.21)
C.2 SUBDOMÍNIO III
Para a região do líquido a equação do problema auxiliar é mais simples, já  que é adotado um modelo bi-dimensional para este subdomínio. As equações a seguir descrevem este problema:
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£ Í L + l Ü i  +  9 ! Í L  + Ai(|)( = o (C.2.1)3 r~ r d r d z~ a i
 ^ =  0 em z =  0 e z =  L; (C.2.2)z
3(1), =  0 em  r  =  r ;  (C.2.3)
( ( ) / =  0  e m  r = rt ; ( C . 2 . 4 )
Na direção z as auto-funções assim como os auto-valores associados são exatamente iguais aos obtidos para a parede. Já na direção r a solução é obtida a partir da equação:
3 r 2 r 3 r
Com as seguintes condições de contorno 
3 R = 0 e m r  = r ;  (C.2.6)3 r
R  = 0 em  r = r,\ (C.2.7)
A solução desta equação é expressa da seguinte forma:
R o(n,„'-) =  K o (n ,„ n )7 o (n ,„ í-)-  /o (n ,„ r ,)K o (n ,„ r)  (C.2.S)
onde os autovalores são as raízes da seguinte equação transcedental: 
7o(M'/ttn)yo(M 'zwr/)-y o (M '/„ n )y o (M 'f„ n )  =  0  (C.2.9)
APÊNDICE D
DETALHES DA OBTENÇÃO DAS TRANSFORMADAS INTEGRAIS
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D .l SUBDOM INIO I
A equação da energia em coordenadas cilíndricas para esse subdomínio é dada por:
1 d T n d 2T „ + U ^  + d %  + \J_T; l  ( D l l )
a  p d t d z~ r~ 3 0 “ d r~ r d r
A condição inicial e as condições de contorno são expressas por:
Tnirfi ,z , t  =  0) =  Tpo(rfi ,z) (D. 1.2)
P1 = 0 em z = 0 e z = L; (D. 1.3)o z
^  = 0 em 0 = 0; (D. 1.4)9 6
1 d Tn  1
r  5 0  k+ — h l i ( r , z , t ) T pl = f B( r , z , t )  e m 0 = 0 , ;  (D. 1.5)
-------=  0 em  r = r ; o----- r (D. 1.6)
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+ h2ÍÊ-Tp{ = f 0(Ztt) em r = ro; (D. 1.7) o r  icp
Onde,
, * / v i 0 0 < z <  L a 
h^ ) = K  L a < z < L
* ( \ í  0 T: < r < rQKa(r,z,t) = \ ,  ( a ' ° (D. 1.7b)
{hai\Z,t)  r a  < r < > -




0 < z <  L e
Le — Z <  La 
L a ^ Z < L
halTl 
Ic  p




ra - r < r i
k < r < r
(D.1.7d)
A transformada integral da temperatura é obtida integrando-se a Eq.D. 1.1 em cada uma das coordenadas espaciais (r ,Q,z)  ponderadas pelas auto-funções obtidas no Apêndice C. Por conveniência, inicia-se pela coordenada 0, multiplicando-se esta equação por cos(v .0) e integrando-
se de 0 a 0 j . A equação obtida é mostrada a seguir:
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CL p o t o z r o o 0
! d  TpHj)  ^ 1 3  Tn(j)
3  r~ r 3  r
(D .1.8)
onde,
Tn{j)( r , z , t ) = j TPl(r,Q, z, t) cos(y jQ)dQ (D. 1.9)o
A integral indicada na Eq. (D. 1.8) é resolvida por partes, em duas etapas;
e; d 2Tp, 3 Tp, |6 e> 3 Tn J — - j c o s ( y p ) d Q  = —  cos(v;0)|o' +v j  j v  j - r — sen(v jQi)dQ
o o  0  d o  o d U
9 r„ .30 cos(V;e ) 0' +v,Pl  - - x e , e, e'Tn sen iy j ©) o - v j j Tn cos(v jQ)dQ
(D. 1.9a)
Substituindo-se os valores das derivadas nos contornos, dados pelas equações (D. 1.4) e (D. 1.5), e utilizando-se da Equação (D. 1.9), obtém-se:
Í ^ r cos(y  = - v 2jTn w  +o u W cos(v ,0/)'
d T tpi
3 0 + Zpi V  j s e n ( y  , 0 ; )
+ 3 7 ;C O s (v ,0 )  3 e +  Tplv  jSen(v j 0 )
0
= - v 2jTnu)+rcos(vjdi) f Q- — Tn 0, + Tn v  jSen(y jQi) 
(D. 1.10)
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Substituindo-se a Eq. (D. 1.10) em (D. 1.8) obtém-se:
1 d TPI(J) d 2Truh 1 d T fn(j)
OLp d t
+ — T~  2 rir
+
1
d  2 rr  7
1 Pl ( j )  V }+
sen(v ,0;) + -c o s (v ,0 / )




As condições de contorno transformadas assumem a seguinte forma:
Tn u ) { r , z , t  =  0) =  TpQ{j)(r  ,z )poor (D.1.12)
ar,P1(7) =  0 e m z  = 0 e z  = L; (D.1.13)
= 0 em r =  ra ; (D. 1.14)
d ^riu ) =  / 0( z , t ) \ c o s ( y p ) d Q  em r  =  ;;;
(D. 1.15)
A transformada em r é obtida multiplicando-se a Eq. (D. 1.11) por ( j lnr )  e integrando-se de ra a r0 como mostra a equação a seguir:
0 2 rp r *
-  - ,m2Jn) + cos(v,0;) -  c o s C v . e ^ M ^  (|i, r)<irr kr
r° dv+ v j S e n i v j ü ò l T n  R { \ y nr) —r 9l r
Onde,
(D. 1.16)
T p u j n A ^ t )  =  j r T n(j  ( r , z , t ) R v ( V j ) d r  (D. 1.16a)
f*  _  fe_ Je r (D. 1.16b)
A integral indicada no primeiro termo do lado direito da equação (D. 1.16), é resolvida por partes, utilizando-se um artifício proposto por Ozisik (1980). Inicialmente, integra-se por partes este termo, obtendo-se:
1 d T ,+ ■ H O ' )d r~ r d r R^(\Lnr )dr  =
r K d r - } r K ^ - T ^ d r - } — K T m ndrd r r, r
(D.1.17)
O último termo da Eq. (D.1.17) é novamente integrado gerando a seguinte equação:
O termo entre colchetes da última integral indicada na Eq. (D. 1.17a) nada mais é que uma parte da equação de Bessel modificada (veja Eq.C. 1.17) e pode portanto ser substituido, como mostra a equação a seguir:
d 2R, 1+ r V ; Rv = - &  Rv (D. 1.17b)
Introduzindo-se a Equação (D. 1.17b) em (D. 1.17a), obtém-se:
1 j --------------- -----------------L . T2 Plfi)r à r r Rv ([ln r ) d r  =
r' "( í) ' 3 r
(D.1.18)
Inserindo-se a Eq. (D. 1.18) em (D. 1.16) e substituindo-se os valores de contorno definidos pelas Eqs. (D. 1.14), (D. 1.15) e (C. 1.18) obtém-se:
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1 Pl(jn) _ d Tn(jn) ^. -i 2 M"n p\(jn) r 0AvvM-„roy ■/ pk/)CLp o t d z  k P
e,+ r„ Rv ([ln r„) f  o j cos(v ,0 )^0  + cos(v,■ 0,) / e (n)
ha!,- c o s i v  j Q ^ j — Tp, R v ( \ l nr ) d r  + y  j s e n (y  j Q j ) j T pl Rw( \ l nr) —dr
r* K  p
(D. 1.19)
A condição inicial e as condições de contorno passam a ser expressas da seguinte forma:
Tpujn)(z, t  — 0) — Tpo,jn)(z) (D. 1.20)
— = 0 em z = 0 e z=  L\ d z (D.1.21)
Finalmente, a transformada em "z" é obtida, multiplicando-se a Eq. (D. 1.19) por cos(p;tz) e integrando-se seus termos de 0 a L. O resultado 
é mostrado a seguir:
h d 2TD
a P
P l( j n k ) 2 r p  _  r Pl ( j n)
+  r ,n 1 Pl ( j nk)  ~ J  ^ _ 2d t ô z 2 cos(p kz)dz
- r 0R A \ í nr„ ) \— TpX(J) cos(pkz)dz o k P
+ ro Rv (\in I 'o) f 0(k) ( 0  Jcos(v,0)<i0 + C O S (vy 0 y) /0
Lr°tial— cos(vj0/)J í — Tn Rv(\Lnr)cos(pkz)drdz
0 r.kp  01





= ! Tn u „ A ^ í ) (:os( P l z ) d z  (D. 1.23)0
A integral indicada no primeiro termo da Eq. (D. 1.22) é resolvida por partes, reduzindo-se a:
;  d z 2
+
cos(p  kz)dz, = -  p 2kTfP l ( j n k )
+  Tr \ün )V j Se n ( P k L )
+ COS(P*0 )“ ^ P + Tpi(j»)PkSen(Pk°)
(D. 1.23a)
Introduzindo-se os valores de contorno expressos pela Eq. (D. 1.21) em (D. 1.23a), obtém-se:
J0 d z
Inserindo-se (D. 1.24) em (D. 1.22) obtém-se finalmente:
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1 d T „ lbPI( jnk )
a P d t " ................ .. o k P
0-+ r0 Rv ( \in r0) f  0(„) (0  í cos(v P )í/0 + cos(v, 0 ,) /
ft( P / t o « * )  — — roRv (H-„fo)j~ ^pi(í) co s(p fcz)^z
Q(nk)
Lr'h*i- c o s ( v 70/)J J— TP] Rv(\Lnr)cos(pkz)drdzo r.kp 01
+v j  sen(v j  0/) J Rv f Tn cos( pfc z) dz drr. r o 01
E a condição inicial é dada por:
(D. 1.25)
T p \ ( j n k ) { t  —  0) —  Tm  hP0( j nk ) (D. 1.26)
D.2 SUBDOMÍNIO II
A equação da energia e as condições de contorno para o subdomínioII são expressas por:
1 d T n  _ B 2Tn  1 d 2Tn  d 2^  \ d T n  
a  p d t  d z~ r 2 ô 0 2 d r 2 r d r
(D.2.1)
A condição inicial é expressa genéricamente por:
Tn (r,Q , z , t  = 0) = TPO(r,Q ,z)  (D.2.2)
Tn =Tn em 0 = 0 , ; (D.2.3)
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d Z P2
a e =  0 e m 9  = 0  (D.2.4)
d~  + hpÁZ— {Tn - T l (n ,z , t ) ]  = 0 em r = r; (D.2.5) O r k.„
(D.2.6)
a r ,n = 0 em z = 0 e z = L; (D.2.7)
Como a equação da energia é exatamente igual à do subdomínio I, e as condições de contorno são do mesmo tipo, adota-se aqui o mesmo procedimento utilizado anteriormente na dedução da equação transformada. Dessa forma obtém-se:
— - % ÍL +  r ô  + r ò W )  = - r o R Á \ í , r J \ !^ T Flu)\ c o s(p kz)dz  a  p a t  okp
-  n  Rv ( p.,, rd j —  Tn u cos( p fcz) dz  + r ,o k P r' a r \Tnu) cos(p^z)dz.
COS(v y 0 /) J" J” "hr: a T,F1a©
drR v ( \ l j )  —  cos(p;.z)í/z
r° ^   ^M- V j S e n ( y j d i ) í — — "— j T p L  co s(p t z) dz.dr r o02
+  T o  Rv (M-,, ro) \ cos(v,0) dQ f 0(k) (t)
LhPi+ n Rv ( \in n) J cos(v J0) dQ \ —  T\r cos(pk z) dze, o k P (D.2.8)
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E a condição inicial é dada por:
Tn , M Á t = Ç>) = TiP l ( j n k ) PO( jnk) (D.2.9)
D.3 COMBINAÇÃO DOS SUBDOMÍNIOS I E II
Obtidas as transformadas das equações associadas aos subdomíniosI e II, pode-se agora acoplar as duas equações, gerando uma única equação para a parede do tubo.
De acordo com Ozisik (1980), para a composição de dois subdomínios de mesmo material, vale a relação:
Introduzindo-se as Eqs. (D. 1.25) e (D.2.8) em (D.3.1) e observando-se que,




1 d T P{jnk)
a P - f f 1 + (PÍ + tâTpw*) = ~r° R»(I1» O l / r '  Tf<n . C0S(P^ dz
L. r' h
"o k P
+ r ü R A V n ro ) Q 2f 0{k)( t ) ò v 0 +cos(v;0/)j j —  7J (\Ln r ) c o s ( p k z ) d r d z
o  r.kp
Lf, h
-  cos(v;0 /)J J —  TpiL /?v (M-„ >') c °s(PJt z ) àzOr.kp
+ri R v (iLnri) j c o s ( v p ) d Q j ~ T l\r co s(p kz)dze, o k P
- r t R v i ^ r J j ^ T n  \ co s(p ^ d z  + t ) ^ -  d ro k P \ T mj )  co s(p kz)dz.
+ V j s e n i y  0 ,)  J J Tpi COs(p t z) dz  dr
(D.3.3)
O lado direito da Equação (D.3.3) apresenta termos em função das temperaturas, ou de suas transformadas parciais, inviabilizando a solução do sistema de equações já que estas funções não são conhecidas. Para contornar esta dificuldade utiliza-se o artifício de substituir as 
transformadas parciais e T p i ^  por suas definições na forma
integral, ou seja:
e.t P(i) =  jr ,cos(v ;e)de (d .3.4>
e.Tn w  = ]T n c o s ( \ l ò ) M  (D.3.5)
E as funções distribuição de temperatura são substituídas por suas transformadas inversas:
oo oo oo
T  _  T  = T  = Y w f  /g,(|i„)-)COS(p„z)CQS(V,e)
1 p  l p i  P2 2 *  2 ;  2 L 1i=l m=\u=\ N N NM-(wi) v ( i )  p(.u) (D.3.6)
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OO OO /V cos(püz)r  = Y Y f  ____vru 7 (D.3.7)J 1 n r  » r—  —  nmu) » t
M=,“ =I N nl(m)N p(u)
onde N ^ n ) ,  N V(i) ,Np(u) são as normas associadas à transformada 
inversa, definidas da seguinte forma:
N H m ~ ' \ rFZ(V-mr ) d rr
Wv(j) = Jcos2(v fi)á0  (D'3'8>>{j )  J °  V j  0
L
N fW =  Jcos2(p„z)ífe0
Substituindo-se as Equações (D.3.4) a (D.3.7) em (D.3.3) obtém-se finalmente:
1 d T p  p ; + w i „ M)d to t p
-  /?v(M-mr 0) f/zo(z)cos(pftz)cos(pHz) 7_~ r 0 R, (M-„ ro) P{jmu) —--------J —-------------- ------------- clzm - \ u - l  N  n(m)  0 k  p  /V p (n )
Ko Rv CM1« Fo)òv(j)0 f  Q(k) (0
, „ , ~ ~ ~ r‘/?v(lifIr)/?o(M'te'') , f hai cos(p z)cos(p^ z) + c o s (v ;0 ,) IS 7 ;_  J----------------------- d r \ ------------2--------- r- ^ d z
m=lu=l r. A^|x/(m) Q k p  N p ( u )
, ^ COS(v;6/)+ COS(v ;0/)X  l l T P(imu) ------------,'=1 m=lH=l v(i)
J ^v(ix„r)^v(,umr ) ^ | / Za/ cos(pwz)cos(pt z )^_
r. N  n(m) ®kp N p(ii)
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+ n  R.  (H„ r.) J eos(V;6 ) d.% £  £  f ,(m)
0, m=l«=l jV ^ /(m)
^hpi c o s (p ,z )c o s (p „ z ) i _
o k P Np(u)
m)
j cos(v , 0 ) cos(y j 9 ~) jq  j h £  co s(p ;.z )co s(p ,i z) ^
9i Nv(i) o kp Np(u)
oo oo+ r, R. Oi. r,)Z E n„-, fcl>:-ill; coslv()|c ^ v Hl de
,=lm=1 N  \í{m) 0. Nv(i)
, n , “ ~ £  cos(v ,e /) rr (M-„ r) /?v (fl„, r) dr  
+ v ^ « ( v  > 0 / ) Z  I  TP{imk) — — ---------j ------------- ------------------------
i- l m-1 Nv(i) r. A^n(m)
(D .3 .9 )
E a condição inicial é dada por:
A /V
Tp(jnk)(t  — 0 )  =  TPQ(jnk) (D .3 .10 )
Para o subdomínio III, cujas equações são bem mais simples, o procedimento é similar.
APÊNDICE E
DISCUSSÃO DA SOLUÇÃO DO PROBLEMA AUXILIAR APRESENTADO EM YENER et al. (1974)
174
No trabalho supra-citado, os autores apresentam uma solução por transformada integral, para o problema de difusão de calor em multi- domínios finitos, em regime transiente, para condições de contorno do tipo convectivo, com coeficientes dependentes do tempo e espaço.
Ao aplicar este método ao problema da tese, observou-se que aquela solução só é válida para coeficientes dependentes apenas do tempo, ou problemas unidimensionais.
A seguir, apresentamos a solução para um problema simplificado, utilizando o método proposto pelos autores, de forma a explicitar suas limitações.
Consideremos um domínio com as mesmas características geométricas do subdomínio I (Fig. 2.3), mas com condições de contorno mais simples, descritas pelas equações a seguir:
i 9 ? ; ,  d % ,  t i d % ,  | d % ,  i í a r , ,  (E1)
<jp d t d z 2 r 2 3 0 2 d r 2 r d r
Tpl( r ,Q, z , t  = 0 )  = Tpo(r,Q,z)  (E.2)
d- — ' = 0 em z = 0 e z -  L; (E-3)
d Z
r) T_ = 0  em 0 = 0 e 0 = 0 ,;3 0  1 (E.4)
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^ k  +  M £ l 7p i =  f  ( z , t )  em r  = ro\ (E.5) o r  k P
^ _ l h A z ^ Tp^ f Á u )  Qmr = ^  (E5a)
a r  k P
De acordo com os autores, o problema auxiliar que geraria as auto- funções e os auto-valores teria a seguinte forma:
d 2(b 1 d  ò ô 2d) 1 d 2(b X — L^ + - —L^ + — L^ + - ------!-£ +  — Ò = 0d r 2 r d r  d z 2 r 2 Ô 02 a P p
(E.6)
^  =  0 em z =  0 e z =  L; (E.7)d z
h Pi ( z , t ) /p o\ ---- - ---- ---------9 n = 0  e m r  = r  ; Cc-ojd r  k P
^  p f l o ( z )  . p.  / C  Q 'l— -  + -------9 n = 0  em r -  r ; (b.y)o r  k P
^ Í ü = 0 em 6 = 0 e 0 = 6,; (E.10)a e  1
A solução deste problema é obtida por separação de variáveis, assumindo-se que (f) pode ser representada por um produto de três
funções independentes, conforme apresentado no Apêndice C, ou seja: 
ò = f i ( r ) Z ( z ) 0 ( 0 )  (E .U )
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A solução nas direções z e 0 são exatamente aquelas expressas pelas Equações (C. 1.8) e (C. 1.13). Na direção r entretanto a solução se altera significativamente devido às condições de contorno adotadas. Nesta direção, a equação a ser resolvida tem a seguinte forma:
d 2R  1 d R  
d r 2 r d r + ( \ L l - - i ) R  = 0 (E. 12)
Com as seguintes condições de contorno:
R = 0 em r  = r  ; (E. 13)
d R  | h*Pi ( z , t ) R _ 0 em r -  ra; (E. 14)
A Eq. (E. 12), é uma equação diferencial de Bessel modificada cujas derivadas são todas em relação à coordenada r. Desta forma as variáveis z e t, que aparecem nas condições de contorno (Eqs. (E. 13) e (E. 14) ), podem ser encaradas como parâmetros, permitindo sua solução imediata (Ozisik, 1980). A equação a seguir mostra as auto-funções obtidas:
/ ^ ( ^ / ) =  [|l„7v( |l , iro) +  ^ ( z ) y v ()l„ro) ]y v( ^ r )
~[\L,Jv ( \Ln O + K ( z ) ^ v
(E. 15)
E os auto-valores são obtidos através da solução da seguinte equação transcedental:
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-[\ínJ'ÁVnO+K(z)Jv ^ nO\VnX{VnO + Kl(Z^ Yv (M-„ü]=0
(E. 16)
Analisando-se as Eqs. (E. 15) e (E. 16), verifica-se que não só a função R, que por hipótese deveria ser dependente apenas da variável r, como os próprios auto-valores / in, dependem de coordenada z e t. A 




F.l CÁLCULO DA CODUTIVIDADE EFETIVA DA ESTRUTURA CAPILAR.
A condutividade efetiva para uma estrutura capilar tipo estrias axiais retangulares é calculada admitindo-se que o calor percorra dois caminhos paralelos: um direto, pelo filete de líquido e outro pela aleta e depois passando para o líquido já próximo à interface com o vapor. Assim a condutividade efetiva é calculada por:
e &2 é obtido pela associação em série da condutividade da aleta e da condutividade da interface, obtida empiricamente por Chi (1976), conforme mostram as equações a seguir:






Utilizando-se os dados apresentados na Seção 3.1, obtém-se:
0,65x l,15x 10~3 
“  _  0 ,1 8 5 x 8 ,4x 1 0 '4 = 4 ,8 1 W / m / K
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k 2 = —j— -— — = 4,75 W /  m /  K 
4^81 + 400
9x10-4 r\ ac 8,4 x IO-4k ef = ----------T---------------- T • 0,65 h---------- -----------------— • 4,75ef 9 x 10 + 8 ,4 x  10 9 x  10 + 8 ,4 x  10 
= 2,63 W /  m / K
F.2 CÁLCULO DO COEFICIENTE DE TROCA DE CALOR RADIAL (MODELO CONDUTIVO).
O fluxo de calor radial no condensador pode ser expresso em função da condutividade efetiva calculada na Seção anterior, através da seguinte equação:
2tc k of L  __q = . , A X - t pjln { r j r j
Mas este mesmo fluxo de calor pode ser expresso em função de um coeficiente de troca de calor radial em relação à área interna do tubo, ou seja:
Q = 2nrth'Lc(J„-TPJ
Igualando-se as duas equações e isolando-se hc, obtém-se:
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kpf
h  = ---------- ---------rt ln(^ /  ra)
Substituindo-se os valores apresentados na Seção 3.1, obtém-se o valor do coeficiente de troca de calor radial no condensador:
K  = ------------T— --------------= 2116 W / m2 / K 7.9 x  IO-3 x ln(7.9 / 6.75)
F.3 CÁLCULO DO COEFICIENTE DE PELÍCULA PARA EBULIÇÃO NUCLEADA.
De acordo com Gebhart (1961), no processo de troca de calor por ebulição nucleada, o fluxo de calor transportado está relacionado com a diferença de temperatura entre a parede e o vapor, por uma expressão genérica da seguinte forma:
q = C ( T p - T J
O coeficiente de película é definido como a razão entre o fluxo de calor e a diferença de temperatura, sendo expresso da seguinte forma:
h = - 3 —  = C ( T P - T J - '* p K
Para a água em ebulição, sobre uma superfície horizontal, à pressão de uma 1 atm, Jakob propõe os valores de 4,0 para n e 5,56 para C. Para o caso 1, em regime permanente a diferença de temperatura média entre parede e vapor é de 8,3 °C (veja gráfico a seguir). Assim o valor do coeficiente pode ser calculado, obtendo-se:
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Fig. F .l Evolução da tempertura média das regiões do evaporador e condensador.
F.4 CÁLCULO DO LIMITE DE EBULIÇÃO.
A condição, para que se formem bolhas no interior da estrutura capilar, é que a diferença entre a pressão de vapor interna de uma bolha em formação e a pressão local do líquido seja maior que a tensão superficial do líquido. Esta condição pode ser expressa em função da do fluxo de calor aplicado no evaporador, e características físicas e dimensionais do tubo através da seguinte equação:
_  2jt Lek efTv 2(7 
Xhp J n (rJ rJ  r„
onde,
rn é o raio de nucleação da bolha.
Os detalhes da dedução desta equação, estão descritas por Chi (1976).
Utilizando-se os dados da Seção 3.1, o valor da condutividade efetiva da estrutura capilar (fcef) calculado na Seção anterior e o valor do raio de nucleação sugerido por Chi (1976), obtém-se:
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Qe 271: x 2.63x 373 2x0,0584  —- =      7 = 12247 W / m Le 2,25 x 106 x 0,58 x ln(0,8/0,67) 2,54 x IO-7
Assim pode-se calcular o valor deste limite para cada um dos três comprimentos de evaporador utilizados, como mostra o quadro abaixo;




F.5 CÁLCULO DO LIM ITE CAPILAR
O limite de bombeamento capilar é atingido quando a máxima diferença de pressão capilar entre condensador e evaporador se iguala à perda de carga no interior dos sulcos. Esta condição de equilíbrio pode ser expressa em função do fluxo de calor aplicado no evaporador, permitindo a obtenção do seu valor máximo, como mostra a equação a seguir:
— -p,gLsen(<|>)
Qc = --------- ^ ------------------------------(F ,+Fv)(0,5Le + L a +0,5Lc)
Onde (j) é o ângulo de inclinação do tubo em relação à horizontal, e r cé o raio de curvatura do menisco, na região do evaporador. Os coeficientes F\ e Fy são obtidos pelas seguintes equações:
Fi = — ——
P  (/yR e)M -v
T 2 r X p A
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Utlizando-se os dados apresentados na Seção 3.1, complementados por outros obtidos por Chi (1976), obtém-se:
Permeabilidade da estrutura capilar: K=2,87xl0'8 m2 
Área total da seção reta dos sulcos: Aw =5,5x10'5 m2 
Coeficiente de arrasto para o vapor: / v.Rev = 16 
Coeficiente de fricção do líquido: F/ =  0 ,0826 N .W ^.m '3 
Coeficiente de fricção do vapor: F v =  0 ,0120 N .W '1.!]!3
Substituindo-se os valores numéricos obtidos acima, na equação do limite capilar, obtém-se uma expressão que relaciona este limite com os comprimentos do condensador, evaporador e região adiabática, além da inclinação do tubo, como mostra a equação a seguir:
_  130-9,42sen((|)) 
c “  0,094 (0,5Le + L a +0,5Lc)
A dedução destas equações está detalhada em Chi (1976).
